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La industria siderúrgica es el sector productivo con mayor consumo energético en el 
mundo. Debido a esto, sus emisiones de CO2 suponen entre el 5 y el 7% de las emisiones tota-
les de origen humano. Por este motivo se está trabajando en la búsqueda de soluciones que 
permitan disminuir esas emisiones, así como mejorar la eficiencia energética. Una de esas 
soluciones es la mejora en la gestión y el aprovechamiento de los excedentes de gas de co-
quería. El reformado con CO2 de los excedentes de gas de coquería, que se estudia en este 
trabajo, puede suponer una salida rentable para esos gases, ya que permitiría la obtención de 
un gas de síntesis con una composición adecuada para la producción de metanol. Esto impli-
caría obtener un producto muy valioso a partir de dos corrientes gaseosas residuales: el propio 
excedente de gas de coquería y el CO2. De hecho, realizando un balance global al proceso, 
éste puede dar lugar a un reciclado parcial del CO2, ya que parte del CO2 que se produce tras 
la utilización del metanol se consume en la producción. 
 
Un estudio termodinámico del proceso de reformado con CO2 de gas de coquería per-
mitió determinar que es necesario trabajar a temperaturas superiores a 800 ºC y a presiones 
tan bajas como la economía del proceso permita. Además, la relación de CH4/CO2 alimentada 
debe ser lo más próxima posible a la estequiométrica. En otras condiciones el rendimiento del 
proceso sería muy bajo y/o el gas de síntesis obtenido no tendría la composición adecuada 
para la producción de metanol. 
 
El reformado de metano con CO2 es una reacción catalítica heterogénea, por lo que es 
necesario encontrar catalizadores adecuados para llevarla a cabo. Se han evaluado diferentes 
catalizadores, siendo la mezcla física de carbón activo y un catalizador convencional 
Ni/Al2O3 la que ha dado lugar a resultados más prometedores. Esto se debe a que esta mezcla 
presenta un efecto sinérgico que permite alcanzar conversiones mayores a las que predice la 
ley de las mezclas y producciones de subproductos (en concreto agua) menores a las predi-
chas por dicha ley. Asimismo, se ha determinado que la reacción puede tener lugar a través de 
dos posibles mecanismos. Por un lado, la vía clásica del reformado seco, formada por la des-
composición de metano seguida de la gasificación de los depósitos de carbono. Por el otro, 
debido a la elevada proporción de H2 presente en la alimentación, se produciría la reacción 
inversa de la Water Gas Shift seguida del reformado con vapor de agua. Esta segunda vía pa-
rece ser la principal, lo que permitiría disminuir el elevado grado de desactivación de los cata-
lizadores que tiene lugar en el reformado seco. 
 
Analizando el proceso completo, la producción de metanol a partir de gas de coquería 
presenta varias ventajas con respecto a la producción convencional. La mayor ventaja es la 
disminución de las emisiones de CO2 que, dependiendo de la localización geográfica de la 
planta, puede alcanzar hasta el 30 % de reducción. Además, este proceso permite maximizar 
el aprovechamiento de las materias primas y minimizar los costes de purificación. Desde el 
punto de vista energético, los consumos son menores, aunque la producción convencional 
permite mayores recuperaciones de energía, lo que puede dar lugar a menores necesidades 











The steelmaking industry is the largest energy-consuming manufacturing sector. As a 
consequence of this, the CO2 emissions from this sector account for about 5-7 % of the total 
anthropogenic CO2 emissions. For this reason, increasing efforts are being made to find solu-
tions that might help diminish these emissions and increase energy efficiency. A better man-
agement of the coke oven gas (COG) surplus is one of the proposed solutions. This study 
deals with the CO2 reforming of COG surplus. By means of this technology it is possible to 
obtain a synthesis gas with a composition suitable for use in the production of methanol. 
Thus, a highly valuable product, with many applications in different industries is obtained 
from two residual streams: the surplus of coke oven gas and CO2. Examined from a more 
global perspective this process constitutes a partial recycling of CO2, since part of the CO2 
emitted when methanol is used is consumed in the production process. 
 
It has been established that, from the thermodynamic point of view, the most favour-
able operating conditions for carrying out the CO2 reforming of COG are temperatures higher 
than 800 ºC and the lowest possible pressures. In addition, the CH4/CO2 ratio must be as near 
to the stoichiometric ratio as possible. Otherwise, the process yield will be very low and/or 
the syngas thus obtained will not be suitable for methanol production. 
 
Since the CO2 reforming of methane is a heterogeneous catalytic reaction, it is neces-
sary to use an appropriate catalyst. Several catalysts were tested, and the physical mixtures of 
activated carbon and a conventional Ni/Al2O3 catalyst were found to be the most promising. 
Such mixtures have a synergetic effect that leads to higher conversions of methane and carbon 
dioxide than those predicted by the law of mixtures. Moreover, the production of by-products, 
such us water, are lower than what is predicted by this law. It was found that the CO2 reform-
ing of COG can take place via two different reaction mechanisms: on the one hand, the classi-
cal dry reforming, consisting of methane decomposition followed by gasification of the car-
bon deposits and on the other hand, due to the large amount of H2 present in the feed, the re-
verse Water Gas Shift followed by steam reforming. This latter reaction path appears to be the 
main mechanism, which would result in a lower deactivation rate than that of dry reforming. 
 
An assessment of the whole process, from the coke oven gas to the use of the metha-
nol produced, has shown that this novel technology has certain advantages over conventional 
methanol production, the most important being lower CO2 emissions. Indeed, these emissions 
can be reduced by as much as 30%, depending on the location of the plant and the energy 
integration of the process. Moreover, COG-based production allows the maximum exploita-
tion of the raw materials while purification costs are kept down to a minimum. From the en-
ergy point of view, COG-based production entails lower energy consumption than conven-
tional production, whereas conventional production allows a higher energy recovery, which 
could eventually result in lower energy requirements provided that an adequate energetic in-
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La industria del acero es el sector productivo con mayor consumo energético 1, 2. De-
bido a esto, las emisiones de CO2 de esta industria suponen entre el 5 y el 7 % de las emisio-
nes totales de CO2 debidas al ser humano 1, 2. Si a esto le unimos el constante incremento de la 
producción de acero durante los últimos años (al margen del actual periodo de crisis económi-
ca) y que esta tendencia alcista se espera que continúe durante las próximas décadas, estas 
emisiones de CO2 seguirán aumentado, suponiendo un serio problema medioambiental 1-4. 
 
Desde los años 60, la industria del acero ha realizado grandes esfuerzos y progresos en 
busca de la sostenibilidad, centrándose especialmente en aspectos energéticos así como en la 
reducción de emisiones de gases de efecto invernadero 1. De hecho, los procesos productivos 
han alcanzado unos niveles de eficiencia que los acercan a sus límites en utilización de carbo-
no, por lo que la industria del acero está buscando nuevas alternativas para mejorar su eficien-
cia 1, 2, 5-7. 
 
Una de las alternativas más prometedoras es una mejor gestión y aprovechamiento del 
gas de coquería 2, 3, 6-8. Un material imprescindible para la producción del acero es el coque 
metalúrgico, cuya labor es actuar como combustible, reductor y, sobre todo, como soporte 
permeable de la carga que se está tratando en el alto horno 9. El coque se produce en baterías 
de hornos, las cuales suelen ser una instalación anexa a las industrias siderúrgicas o encon-
trarse dentro de la propia acería, debido al elevado consumo de este material 3, 10. En la Figura 
1 se muestra un esquema del funcionamiento de una acería, en el cual se puede localizar el 
punto del proceso en el cual se encuentran las baterías de hornos de coque. 
 
 
Figura 1. Diagrama de flujo de una acería. Detalle de las baterías de hornos de coque. 
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La coquería, como se conoce a la instalación en donde se produce el coque, es en sí 
misma una compleja planta industrial. El equipamiento principal de estas plantas son las ba-
terías de hornos, una serie de hornos situados en paralelo en los que se introducen los carbo-
nes bituminosos para obtener el coque, a través de un proceso de calentamiento a elevadas 




Figura 2. Esquema de un horno de coque. 
 
En la producción del coque, además del propio coque, se producen otras dos fraccio-
nes, una gaseosa que es el gas de coquería y otra líquida, las breas. Ambas fracciones, antes 
de enfriarse, abandonan la batería de hornos en forma de gases de coquización a través de 




Figura 3. Detalle de una batería de hornos de coque con los tubos de recogida de los gases de 
coquización. 
 
El gas de coquería es una mezcla de gases altamente energética, con una composición 
bastante compleja en el momento de abandonar el horno de coquización. Al salir del horno se 
1. Entrada del carbón 
2. Carbonera 
3. Dosificadores 
4. Carro de carga 
5. Cámara del horno 
6. Riser 
7. Regenerador 
8. Equipo de transferencia 
9. Carro de extinción 
10. Muelle 
11. Coque producido 
12. Recolector de partículas 
13. Descargador 
14. Salida de gases de coquización 
15. Chimenea 
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enfría y se separa de la fracción líquida, las breas. Posteriormente, el gas es tratado en un pro-
ceso de limpieza donde se eliminan el H2S, el NH3 y los BTX (benceno-tolueno-xileno) 3. 
Tras todo este proceso, el gas de coquería está compuesto básicamente de H2, CH4, CO, N2, 
CO2 y otros hidrocarburos en pequeñas proporciones 3, 10-18. Las proporciones en las que se 
suelen encontrar los principales componentes del gas de coquería se muestran en la Tabla 1. 
 
Tabla 1. Proporción de los componentes mayoritarios del gas de coquería 3, 10-18 








La situación de las baterías de hornos de coque en la acería permite el aprovechamien-
to de los subproductos de la producción del coque en la propia industria siderúrgica 3, 10. 
Aproximadamente, entre el 20 y el 40 % del gas de coquería se aprovecha como combustible 
en el propio proceso de coquización 8, 16, 19, 20. El gas restante se utiliza como combustible en 
otros procesos de la acería 3, 8, 21. Sin embargo, normalmente existen grandes excedentes que, 
al no poder ser aprovechados, se queman en antorchas e, incluso, en algunos países llegan a 
ser emitidos directamente a la atmósfera 3, 8, 20-22. Teniendo en cuenta que el gas de coquería 
supone en torno al 18 % de la energía saliente de una planta de coquización, esto además de 
suponer un problema ambiental, constituye un importante desperdicio energético que acaba 
derivando en una baja eficiencia económica 3, 5, 8, 23. Por estos motivos, existe un enorme in-
terés hoy en día, por parte de la industria siderúrgica, en mejorar el aprovechamiento de los 
excedentes de gas de coquería. Prueba de ello es esta Tesis, en la que se intenta desarrollar 
una alternativa para el aprovechamiento de esos excedentes de gas de coquería, y que se en-
marca dentro de un proyecto de investigación financiado por una gran multinacional del sec-
tor como Arcelor-Mittal. 
 
Durante los últimos años, han ido apareciendo numerosas alternativas para la explota-
ción de los excedentes de gas de coquería, que van desde su aprovechamiento energético has-
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ta su utilización directa en el alto horno como reductor 3, 8, 10-14, 16-22, 24-43. Entre todas estas 
alternativas, destacan la separación de H2, la producción de gas de síntesis a partir del gas de 
coquería para la producción de diferentes compuestos orgánicos y otras tecnologías, como la 
combustión en bucle químico (chemical looping combustion) que apenas están en sus fases 
iniciales de desarrollo 35. 
 
Este trabajo, tal y como se detalla en los objetivos, está enmarcado en la segunda de 
estas alternativas: la producción de gas de síntesis. Este proceso puede realizarse mediante 
diferentes tecnologías: reformado con vapor de agua 44-50, oxidación parcial 44, 45, 51 y refor-
mado seco 44, 47, 49, 52-55. El reformado seco o reformado con CO2 (Reacción 1), proceso en el 
que se centra este trabajo, presenta ciertas ventajas con respecto a las otras tecnologías 44, 55, 56. 
 
CH4 + CO2 ↔ 2 H2 + 2 CO ΔH = 247 kJ/mol (Reacción 1) 
 
En el reformado seco, además del metano (presente también en el reformado con va-
por de agua y en la oxidación parcial) se consume CO2, principal gas responsable del efecto 
invernadero, con lo que se podría sacar provecho de otras corrientes residuales de la industria. 
Por otro lado, en comparación con el reformado con vapor de agua, el consumo energético 
necesario para llevar a cabo el reformado seco es considerablemente menor, mientras que en 
comparación con la oxidación parcial, el coste de utilizar O2 como reactivo es considerable-
mente superior al de utilizar CO2 34, 44, 57. Además, en el caso concreto del gas de coquería, la 
aplicación del reformado seco como tecnología para obtención de gas de síntesis, permite 
obtener un gas de coquería con una relación H2/CO en torno a 2, sin necesidad de ninguna 
etapa extra de acondicionamiento 8, 10-14, 43. Esta relación H2/CO es la idónea para la utiliza-
ción del gas de síntesis en reacciones de Fischer-Tropsch y, especialmente, en la producción 
de metanol 58-60. En el caso del reformado con vapor de agua y la oxidación parcial, esta rela-
ción H2/CO es considerablemente mayor, debido al H2 que ya contiene el gas de coquería 
alimentado, por lo que el gas de síntesis obtenido de esta manera sería más aplicable a la pro-
ducción de H2 61. Por otro lado, uno de los gastos más importantes de los procesos de refor-
mado es el derivado de la compresión del gas. Todos los procesos que utilizan gas de síntesis 
se realizan a altas presiones, por lo que el gas de síntesis debe ser comprimido una vez obte-
nido 44, 48, 50, 62. Sin embargo, la práctica habitual consiste en realizar una primera compresión, 
hasta una presión intermedia, previa a la producción del gas de síntesis para, una vez obteni-
do, realizar una segunda compresión hasta la presión de trabajo 44, 48, 50, 62. A pesar de que al 
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duplicarse el número de moles en la reacción, termodinámicamente es mejor para el rendi-
miento del reformado llevar a cabo el proceso a bajas presiones, ese incremento en el número 
de moles hace que el gasto de compresión se dispare si se realiza de una sola vez tras obtener 
el gas de síntesis. Por ello, es más rentable hacer una primera compresión a una cantidad de 
moles mucho menor y, posteriormente, una segunda compresión ya con la cantidad de moles 
duplicada 8, 44, 48, 50, 62. Asimismo, esto permite trabajar en reactores de menor tamaño y redu-
cir los costes de operación 44, 48, 50, 62. Sin embargo, en el caso del gas de coquería, aún logran-
do conversiones del 100 %, el incremento del número de moles se sitúa en torno al 40 %, con 
lo que no resulta tan rentable esa compresión previa, pudiendo llevarse a cabo el reformado 
seco a bajas presiones, logrando así mayores conversiones 8, 10. 
 
Lo apuntado en esta breve introducción, así como otros datos de interés sobre el gas de 
coquería y las alternativas existentes hoy en día para el aprovechamiento de sus excedentes, 
tratados en mucha más profundidad, se pueden encontrar en el artículo An overview of novel 
technologies to valorise coke oven gas surplus, incluido en esta Sección, y que se encuentra a 
continuación. Este artículo, publicado en Fuel Processing Technology, 110 (2013), 150-159, 
es una revisión en la que se detallan pormenorizadamente las alternativas que, hasta el día de 
hoy, se han propuesto para el aprovechamiento de los excedentes de gas de coquería, centrán-
dose en los logros alcanzados y en las perspectivas de futuro de cada una de ellas. 
 
 
Figura 4. Graphical abstract del artículo An overview of novel technologies to valorise coke 
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La presente Tesis se enmarca dentro del contexto de búsqueda de soluciones eficientes 
para los excedentes de gas de coquería en las industrias siderúrgicas. Más concretamente, el 
objetivo principal se centra en estudiar el proceso de reformado seco del gas de coquería 
procedente de la producción de coque, con el propósito de obtener un gas de síntesis que 
pueda ser empleado para la producción de metanol de forma viable, eficiente y respe-
tuosa con el medio ambiente. 
 
La idea de utilizar el gas de síntesis obtenido mediante reformado seco del gas de co-
quería para la producción de metanol se debe a que, realizando un balance al CO2 a lo largo 
de todo el proceso, esta tecnología da lugar a un “reciclado parcial” de CO2, como muestra 
la Figura 510-14. En esta figura se detalla como, por cada dos moléculas de metanol consumido 
(en cualquiera de los diferentes usos que puede tener esta molécula orgánica) se generan dos 
moléculas de CO2, y que por cada dos moléculas de metanol generadas mediante el proceso 
aquí propuesto, se consume una molécula de CO2. Por esto, en el balance global sólo se gene-
ra la mitad del CO2 que se produce en la utilización de metanol sintetizado mediante tecno-




Figura 5. Reciclado parcial de CO2 en la producción de metanol a partir de gas de coquería 
utilizando reformado seco. 
 
Para la consecución de este objetivo general, se plantean cuatro objetivos parciales, 
que se encuentran desarrollados en cada una de las Secciones en los que se divide el Capitulo 
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1. Estudiar el equilibrio termodinámico del reformado seco de gas de coquería. El equili-
brio termodinámico fija los límites de conversión y rendimiento que se pueden alcan-
zar en la reacción de reformado, por lo que se ha determinado el equilibrio termo-
dinámico en un amplio rango de temperaturas y presiones. Este objetivo está desarro-
llado en la Sección 3.1 Equilibrio termodinámico del reformado con CO2 de gas de 
coquería. 
 
2. Estudiar diferentes catalizadores para el proceso. El catalizador utilizado tiene un pa-
pel clave, de la misma forma que el equilibrio, por lo que resulta fundamental encon-
trar un catalizador que permita obtener conversiones lo más elevadas posible, que sea 
estable y resistente a la desactivación. Por esto, se han estudiado diferentes catalizado-
res con el propósito de determinar el más adecuado para el proceso. Este objetivo se 
ha estudiado en la Sección 3.2 Catalizadores para el reformado con CO2 de gas de 
coquería. 
 
3. Estudiar el proceso con calentamiento microondas. Las microondas han demostrado 
ser capaces de mejorar los rendimientos en reacciones heterogéneas como la que nos 
ocupa en esta Tesis, y en concreto, se han alcanzado grandes resultados en el reforma-
do de metano. Es por esto que se ha estudiado el proceso, con los catalizadores más 
adecuados, utilizando el calentamiento microondas, intentando evaluar si existen me-
joras sobre el proceso con calentamiento convencional. Este objetivo se trata en la 
Sección 3.3 Reformado con CO2 de gas de coquería asistido con microondas. 
 
4. Comparar el proceso desarrollado con procesos convencionales. Aunque sobre el pa-
pel el proceso presenta múltiples ventajas sobre procesos convencionales de produc-
ción de metanol, es necesario comprobar que esto se cumple en la realidad. Para ello 
se ha comparado, utilizando herramientas informáticas de simulación de procesos, un 
proceso convencional de producción de metanol con el propuesto en esta Tesis, estu-
diando sus consumos energéticos, emisiones de CO2 y la calidad del metanol obteni-
do. Este objetivo se desarrolla en la Sección 3.4 Comparación con procesos conven-
cionales de producción de metanol. 
 
La presente memoria de Tesis se ha confeccionado como un compendio de publica-
ciones, en las cuales se muestran los resultados obtenidos gracias al trabajo experimental rea-
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lizado para tratar de dar respuesta a los objetivos planteados. En la Tabla 2 se muestran dichas 
publicaciones, la Sección de la memoria en la que se encuentran, las revistas en la que se han 
publicado y el factor de impacto de dichas revistas. 
 
Tabla 2. Publicaciones incluidas en la memoria 
Capítulo/Sección Publicación Revista Factor de impacto 
1. Introducción 
An overview of novel technolo-






formado con CO2 de 
gas de coquería 
Equilibrium prediction of CO2 
reforming of coke oven gas: Suit-
ability for methanol production 
Chemical Engi-
neering Science 2.431 
3.2. Catalizadores 
para el reformado 
con CO2 de gas de 
coquería 
Dry reforming of coke oven gases 
over activated carbon to produce 
syngas for methanol synthesis 
Fuel 3.248 
CO2 reforming of coke oven gas 
over a Ni/γAl2O3 catalyst to pro-
duce syngas for methanol synthe-
sis 
Fuel 3.248 
Syngas from CO2 reforming of 
coke oven gas: Synergetic effect 






3.3. Reformado con 
CO2 de gas de co-
quería asistido con 
microondas 
Microwave-assisted CO2 reform-
ing of coke oven gas: An excep-





ducción de metanol 
New process for producing meth-
anol from coke oven gas by 
means of CO2 reforming. Compa-















































En este capítulo se presenta con detalle el trabajo realizado en esta Tesis, así como los 
resultados obtenidos y su discusión. 
 
Cada una de las Secciones de este capítulo consta de una introducción en la que se 
responde, de forma resumida y concisa, a cuatro preguntas:  
 
• ¿Qué se ha hecho? Se indica el trabajo realizado. 
 
• ¿Por qué se ha hecho? Se explica el objetivo que se persiguió en ese trabajo así como 
las motivaciones que plantearon dicho objetivo. 
 
• ¿Cómo se ha hecho? Se explica someramente el procedimiento experimental utilizado 
para la obtención de los resultados. 
 
• ¿Qué se concluye? Se enumeran las principales conclusiones derivadas del trabajo y 
qué implicaciones tienen para el objetivo global de la Tesis. 
 
A continuación de esta introducción se adjuntan los artículos correspondientes a cada 
Sección que han sido realizados como consecuencia del trabajo experimental llevado a cabo. 
En estos artículos se recoge con mayor detalle el trabajo realizado, los resultados obtenidos y 
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¿Qué?  
En esta Sección se estudia el equilibrio termodinámico del reformado con CO2 del gas 
de coquería en un amplio rango de temperaturas y presiones. Los rendimientos del proceso y 
las características del gas de síntesis obtenido han sido evaluados y se han determinado las 
condiciones de operación en las que se obtiene un gas de síntesis que puede ser adecuado para 
la producción de metanol. Además, se ha estudiado la influencia que tienen la composición 
del gas de coquería y la relación CH4/CO2 utilizada en el reactor sobre el equilibrio termo-
dinámico. La descripción detallada del trabajo realizado y de los resultados se encuentran 
recogidos en el artículo Equilibrium prediction of CO2 reforming of coke oven gas: Suitability 
for methanol production, publicado en Chemical Engineering Science, 82 (2012), 95-103. 
 
 
Figura 6. Graphical abstract del artículo Equilibrium prediction of CO2 reforming of coke 
oven gas: Suitability for methanol production. 
¿Por qué?  
Como se indicó en la introducción, es esencial conocer el equilibrio termodinámico de 
un proceso previamente a su estudio. Esto se debe a que el equilibrio termodinámico es el que 
marcará los límites del proceso y, por lo tanto, determinará los rendimientos máximos que se 
pueden obtener y composición del gas se salida. Todo esto permite que se pueda determinar el 
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rango de condiciones de operación en el que se optimiza tanto el rendimiento como la compo-
sición de los productos para su posterior aprovechamiento. 
¿Cómo?  
Para realizar este estudio se ha utilizado el software comercial de simulación de proce-
sos Aspen Plus ®. Aunque no es necesario utilizar programas de este tipo para la determina-
ción del equilibrio de un proceso, la complejidad del sistema que se está analizando (se pue-
den dar varias decenas de reacciones simultáneamente) y la gran versatilidad de este progra-
ma, permiten realizar el análisis más fácilmente. 
 
Se definió un modelo en Aspen Plus compuesto por dos corrientes de entrada (una de 
gas de coquería y otra de CO2), un reactor de Gibbs (que calcula el equilibrio minimizando la 
energía libre de Gibbs) y una corriente de salida con los productos de reacción. El equilibrio 
se estudió a temperaturas entre 600 y 1200 ºC y a presiones entre 1 y 20 bar. Para evaluar la 
influencia de la composición del gas de coquería (más concretamente la presencia de hidro-
carburos ligeros) y de la relación CH4/CO2 en el equilibrio, se definieron 4 escenarios: 
 
• Caso base: se tomó una composición típica del gas de coquería, sin C2, y se fijó un flu-
jo para la corriente de CO2 que asegura una relación estequiométrica de CH4 y CO2 (es 
decir CH4/CO2=50%/50%). 
 
• Exceso de CO2: manteniendo la composición del gas de coquería anterior se aumentó 
el flujo de la corriente de CO2 para obtener una relación CH4/CO2=40%/60%. 
 
• Exceso de CH4: manteniendo la composición del gas de coquería igual a la de los dos 
casos anteriores, se disminuyó el flujo de la corriente de CO2 para obtener una rela-
ción CH4/CO2=60%/40%. 
 
• Presencia de C2: se incluyeron en la composición del gas de coquería pequeñas canti-
dades de C2H4 y C2H6, manteniendo la relación estequiométrica de CH4 y CO2 (es de-
cir CH4/CO2=50%/50%) 
3.1. EQUILIBRIO TERMODINÁMICO DEL REFORMADO CON CO2 DE GAS DE COQUERÍA  
 35 
Los parámetros estudiados para evaluar las mejores condiciones de operación, una vez 
alcanzado el equilibrio, fueron: 
 
• Conversiones de CH4 y CO2. 
 
• Producción de H2: se comparó la producción de H2 con respecto a la máxima que se 
podría obtener, es decir, que todo el hidrógeno del CH4 reaccionado se transformase 
en H2 y no en otros productos. En otras palabras, la selectividad de proceso hacia el 
H2. 
 
• Relación H2/CO y parámetro R (Ecuación 1) del gas de síntesis: los valores de estos 
parámetros, que deben estar en torno a 2 para el primero y en el intervalo de 2.03 a 
2.05 en el segundo 60, 63-65, son los que permiten evaluar la idoneidad del gas de sínte-
sis para su posterior utilización en la producción de metanol. 
 
 R, adimensional = (H2 – CO2) / (CO + CO2) (Ecuación 1) 
 
• Producción de carbono, agua y otros subproductos: la presencia de estos subproductos 
tiene importantes consecuencias tanto en el reformado seco como en la posterior sínte-
sis de metanol. El carbono, que forma depósitos en el catalizador, es el principal moti-
vo de desactivación de los catalizadores utilizados en el proceso de reformado seco 47, 
52, 53, 66, 67. El agua también provoca la desactivación de los catalizadores pero, en este 
caso, los utilizados en la síntesis de metanol 63, 68. Por último, el resto de posibles sub-
productos (hidrocarburos de cadena corta principalmente) serán inertes que dismi-
nuirán la concentración en el reactor de síntesis de metanol, provocando menores ve-
locidades de reacción y, por tanto, menores conversiones. Además, debido a su acu-
mulación en el bucle de recirculación, será necesario llevar a cabo purgas elevadas, 
con la consiguiente pérdida de reactivos y productos de interés. 
Conclusiones  
La conclusión más importante derivada de este estudio es el intervalo óptimo de tem-
peraturas y presiones entre las que se debe operar para alcanzar un máximo rendimiento 
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(máximas conversiones y selectividades posibles) del proceso y producir un gas de síntesis 
con las condiciones requeridas para la posterior producción de metanol. Para el caso de la 
temperatura, ésta debe encontrarse por encima de los 800 ºC, mientras que la presión debe de 
ser lo más baja posible, es decir, la más baja a la que la economía del proceso permita operar. 
En estas condiciones, se logran conversiones superiores al 80% para el caso del metano y al 
90% en el caso del CO2, mientras que la producción de H2 alcanza valores que van desde el 
70%, en el peor de los casos, hasta el 100%. En lo que a subproductos se refiere, bajo esas 
condiciones de operación se consigue minimizar su producción, llegando prácticamente a 
anularla en algunos casos. En el caso de los parámetros de gas de síntesis, se puede observar 
que la relación H2/CO se mantiene en torno a 2 en estas condiciones, mientras que el paráme-
tro R se encuentra ligeramente por debajo de 2. Esto, que a priori podría suponer un proble-
ma, tiene fácil solución debido a las particularidades de la síntesis de metanol. Dado que las 
conversiones de esta reacción son muy bajas, es necesario trabajar con un bloque de recircu-
lación que, debido a la acumulación de inertes, presenta una purga. Esa purga es una corriente 
muy rica en H2, el cual suele ser recuperado dado su elevado valor. Este H2 recuperado puede 
utilizarse para aumentar el parámetro R, ajustándolo de esta manera a sus valores óptimos. 
 
En cuanto a las diferentes proporciones de CH4/CO2 en el reactor, se ha comprobado 
que es imprescindible mantenerse lo más cerca de la proporción estequiométrica (50%/50%) 
para que el proceso sea viable ya que, a pesar de que las conversiones y la producción de H2 
se mantienen elevadas, los valores de los parámetros del gas de síntesis se alejan en gran me-
dida de los deseados. Incluso, en el caso del exceso de CH4, la producción de carbono es muy 
elevada convirtiéndose, por tanto, en un problema, ya que afectaría muy severamente a la 
desactivación del catalizador utilizado. 
 
Finalmente, en el caso de la presencia de hidrocarburos de cadena corta (C2) en la 
composición del gas de coquería, se puede observar que disminuye muy ligeramente la con-
versión de CH4 (ya que los C2 compiten con el CH4 para reaccionar con el CO2) mientras que 
la conversión de CO2 y la producción de H2 se mantienen prácticamente constantes. Respecto 
a los parámetros de gas de síntesis, sus valores se acercan más si cabe a los ideales, por lo que 
la presencia de pequeñas proporciones de C2 en la alimentación tiene un efecto positivo en 
este aspecto. Sin embargo, también se observó un incremento en la producción de carbono 
que contrarresta este efecto positivo, favoreciendo la desactivación del catalizador. 
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En resumen, para lograr un gas de síntesis adecuado para la producción de metanol 
mediante el reformado seco de gas de coquería, las mejores condiciones de operación son 
temperaturas superiores a 800ºC y presiones lo más bajas posibles (dependiendo de la eco-
nomía del proceso). Es necesario trabajar lo más cerca posible de las condiciones estequiomé-
tricas de CH4 y CO2 (para evitar valores de los parámetros del gas de síntesis inadecuados) y 
utilizar gases de coquería con muy bajas proporciones de hidrocarburos de cadena corta para 
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¿Qué?  
En esta Sección se muestra el estudio de distintos tipos de catalizadores utilizados para 
llevar a cabo el proceso de reformado con CO2 del gas de coquería. Se han estudiado tres ti-
pos de catalizadores: un carbón activo (AC), catalizadores convencionales de níquel soporta-
do en alúmina (Ni/Al2O3) y mezclas físicas de ambos. Se han evaluado en función de las con-
versiones alcanzadas, su selectividad en la conversión de metano hacia hidrógeno, su resisten-
cia a la desactivación y la adecuación del gas de síntesis obtenido para la producción de meta-
nol. Los resultados obtenidos en este estudio se recogen en una serie de tres artículos: 
 
1. Dry reforming of coke oven gases over activated carbon to produce syngas for metha-
nol synthesis, publicado en Fuel (2010), 89 (10), 2897-2902. 
 
 
Figura 7. Graphical abstract del artículo Dry reforming of coke oven gases over activated 
carbon to produce syngas for methanol synthesis. 
 
2. CO2 reforming of coke oven gas over a Ni/γAl2O3 catalyst to produce syngas for 
methanol synthesis, publicado en Fuel (2012), 94, 197-203. 
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Figura 8. Graphical abstract del artículo CO2 reforming of coke oven gas over a Ni/γAl2O3 
catalyst to produce syngas for methanol synthesis. 
 
3. Syngas from CO2 reforming of coke oven gas: Synergetic effect of activated car-
bon/Ni-γAl2O3 catalyst, que ha sido publicado en International Journal of Hydrogen 
Energy (2011), 36 (21), 13361-13368. 
 
 
Figura 9. Graphical abstract del artículo Syngas from CO2 reforming of coke oven gas: Syn-
ergetic effect of activated carbon/Ni-γAl2O3 catalyst. 
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¿Por qué?  
El reformado de metano con CO2 es un una reacción catalítica heterogénea que aún 
hoy en día se encuentra en desarrollo 52, 53, 55, 56, 66, 69-78. A pesar de las importantes ventajas 
que presenta sobre el proceso convencional de producción de gas de síntesis (reformado con 
vapor de agua), como son el aprovechamiento del CO2 y el menor consumo de energía, su 
implementación a escala industrial aún no está muy extendida. Tan solo un par de procesos 
industriales utilizan actualmente el reformado seco de metano: el proceso CALCOR para ob-
tención de CO y el proceso SPARG para la producción de gas de síntesis de baja relación 
H2/CO, en el que se utiliza un catalizador parcialmente envenenado con azufre 79-81. Esto se 
debe a la dificultad para vencer el principal hándicap del reformado con CO2 de metano: la 
desactivación del catalizador a consecuencia de la formación de depósitos carbonosos, que 




Para este estudio se han utilizado dos tipos de dispositivos experimentales: un reactor 
de cuarzo calentado por un horno eléctrico convencional y un microrreactor comercial PID 
Microactivity-Reference. 
 
El dispositivo convencional (Figura 10) está compuesto por un horno eléctrico, en cu-
yo interior se introduce un reactor de cuarzo que contiene el catalizador a utilizar para la reac-
ción. La salida se encuentra calefactada con una manta eléctrica para evitar la condensación 
del agua, que se puede formar por la reacción inversa de la Water Gas Shift (Reacción 2), la 
cual se recoge mediante un absorbente (perclorato de magnesio anhidro). Finalmente, los pro-
ductos gaseosos de la reacción se recogen en bolsas Tedlar® para su posterior análisis me-
diante cromatografía de gases. 
 
H2 + CO2 ↔ H2O + CO ΔH = 41 kJ/mol (Reacción 2) 
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Figura 10. Dispositivo convencional utilizado en el reformado con CO2 de gas de coquería y 
esquema del reactor de cuarzo. 
 
 
Figura 11. Microrreactor comercial PID Reference. 
 
Por su parte, el microrreactor comercial PID Reference (Figura 11) consiste en un 
horno eléctrico en el cual se introduce un reactor de cuarzo con una placa porosa sobre la que 


















Salida de productos 






3.2. CATALIZADORES PARA EL REFORMADO CON CO2 DE GAS DE COQUERÍA  
 57 
por la que discurren las conducciones gaseosas, para evitar la condensación de productos. A la 
salida del equipo se encuentra un absorbente de la misma forma que en el dispositivo conven-
cional. Este microrreactor permite cargar cantidades de catalizador muy inferiores a las que se 
utilizan en el dispositivo convencional, trabajando así con mayores velocidades espaciales. 
Además, la salida de gases, tras pasar a través del absorbente, se encuentra conectada a un 
microcromatógrafo de gases, que permite el muestreo automático, pudiendo realizarse expe-




Los ensayos del reformado con CO2 del gas de coquería fueron realizados a presión 
atmosférica en todos los dispositivos utilizados. La reacción se estudió en un rango de tempe-
raturas que va desde los 800 hasta los 1000 ºC, de acuerdo con los valores óptimos deducidos 
del estudio del equilibrio termodinámico. Por otro lado, también se estudió la influencia de la 
velocidad espacial del gas, la cual se varió desde los 0.75 L g-1 h-1 hasta los 9.30 L g-1 h-1. 
 
En cuanto a la composición del gas de alimentación, inicialmente y con el objetivo de 
facilitar el estudio, se utilizaron mezclas ternarias de 54% de H2, 23% de CH4 y 23% de CO2 
(los dos gases mayoritarios del gas de coquería, H2 y CH4, y el CO2 para llevar a cabo la reac-
ción de reformado seco). Estas mezclas conservan la relación H2/CH4 del gas de coquería 
(que está entre 2 y 2.7) y las condiciones estequiométricas de CH4 y CO2 para el reformado 
seco, que son las adecuadas para el proceso, tal y como se concluyó en el estudio del equili-
brio termodinámico, descrito en la Sección 3.1. Finalmente, en algunos de los experimentos 
se añadió CO, que es el tercer gas mayoritario del gas de coquería, utilizando mezclas cuater-
narias de 52% de H2, 21% de CH4, 21% de CO2 y 6% de CO, manteniendo el ratio 




Para este estudio se han utilizado tres catalizadores diferentes: 
 
1. Carbón activo FY5: este carbón activo ha mostrado una gran actividad catalítica en la 
reacción del reformado seco del metano 56, 83, 86-91, tanto por sí mismo como actuando 
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como soporte de catalizador en el que se depositó Ni, como se puede ver en el Anexo 
1. En este Anexo se presentan también otros catalizadores usados en el reformado de 
metano con CO2 que no dieron lugar a buenas conversiones cuando se utilizaron en el 
reformado seco de gas de coquería, por lo que no se incluyen en esta parte de la me-
moria. El estudio relacionado con este catalizador se encuentra en el artículo Dry re-
forming of coke oven gases over activated carbon to produce syngas for methanol 
synthesis, publicado en Fuel (2010), 89 (10), 2897-2902. 
 
2. Catalizador convencional Ni/Al2O3: el Ni depositado sobre alúmina es el catalizador 
más comúnmente utilizado en el reformado seco de metano 52-54, 70, 84, 85, 92-94. Por este 
motivo se preparó este tipo de catalizador mediante la impregnación de una alúmina 
comercial (γ-Al2O3) con Ni(NO3)2. Los resultados obtenidos con este catalizador se 
encuentran en el artículo CO2 reforming of coke oven gas over a Ni/γAl2O3 catalyst to 
produce syngas for methanol synthesis, publicado en Fuel (2012), 94, 197-203. 
 
3. Mezclas de FY5 y Ni/Al2O3: dado que uno de los objetivos de esta Tesis es el estudio 
del proceso asistido con microondas, es necesario que el catalizador pueda ser calen-
tado por las microondas, algo que no sucede con el Ni/Al2O3. Por este motivo se pre-
pararon mezclas físicas de FY5 (que sí puede ser calentado por las microondas) y el 
Ni/Al2O3, en diferentes proporciones (se denotarán como xxAC/yyNi, siendo xx e yy 
los porcentajes en masa de carbón activo y catalizador convencional en la mezcla, res-
pectivamente). Este estudio, su experimental y los resultados obtenidos, se encuentran 
en el artículo Syngas from CO2 reforming of coke oven gas: Synergetic effect of acti-
vated carbon/Ni-γAl2O3 catalyst, que ha sido publicado en International Journal of 
Hydrogen Energy (2011), 36 (21), 13361-13368. 
Conclusiones 
Se pudo observar la enorme influencia que tiene sobre el proceso de reformado seco 
de gas de coquería el H2 presente en el propio gas de coquería alimentado. Normalmente, el 
reformado con CO2 de metano suele darse como la descomposición de metano (Reacción 3) 
seguida de la gasificación del carbono (también conocida como equilibrio de Boudouard) ge-
nerado en la descomposición del metanol (Reacción 4). 
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CH4 ↔ 2 H2 + C ΔH = 75 kJ/mol (Reacción 3) 
+ 
C + CO2 ↔ 2 CO ΔH = 172 kJ/mol (Reacción 4) 
 
CH4 + CO2 ↔ 2 H2 + 2 CO ΔH = 247 kJ/mol (Reacción 1) 
 
Sin embargo, la presencia de ese H2 en la alimentación, da lugar a un segundo posible 
camino de reacción compuesto por reacción inversa de la Water Gas Shift (Reacción 2) segui-
da del reformado de metano con vapor de agua (Reacción 5). 
 
H2 + CO2 ↔ H2O + CO ΔH = 41 kJ/mol (Reacción 2) 
+ 
H2O + CH4 ↔ 3 H2 + CO ΔH = 206 kJ/mol (Reacción 5) 
 
CH4 + CO2 ↔ 2 H2 + 2 CO ΔH = 247 kJ/mol (Reacción 1) 
 
En el caso de los ensayos con carbón activo o con las mezclas de carbón activo y cata-
lizador convencional Ni/Al2O3 es difícil determinar cuál de las dos vías de reacción tiene lu-
gar o, en caso de ocurrir ambas (lo más probable), cuál es la prioritaria, debido a que también 
puede darse la reacción de gasificación del carbono con el CO2 (Reacción 4) sobre el propio 
material de partida y no sólo sobre los depósitos de carbono formados en la descomposición 
de CH4, lo cual puede encontrarse en Bermúdez et al., 2010, Fuel 89 (10), 2897-2902. Sin 
embargo, en el caso del catalizador convencional Ni/Al2O3, si fue posible determinar que la 
vía principal es la que combina la reacción inversa de la Water Gas Shift y el reformado de 
metano con vapor de agua, tal y como se muestra en Bermúdez et al., 2012, Fuel 94, 197-203. 
 
Cuando el catalizador utilizado es el carbón activo FY5, se observó una importante va-
riación de las conversiones de CH4 y CO2 en el reformado seco de gas de coquería con res-
pecto a las obtenidas en el reformado seco de metano. Además, debido al efecto de la reacción 
inversa de la Water Gas Shift, se produjeron importantes cantidades de agua. Es necesario 
reseñar la relevancia de este hecho, ya que la presencia de agua en la posterior síntesis de me-
tanol es un problema, debido a su efecto desactivante en los catalizadores utilizados en dicho 
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proceso. En el caso del gas de coquería, se observó una gran disminución de la conversión de 
CH4 con respecto a la obtenida en el reformado seco de metano, mientras que la conversión 
del CO2 fue considerablemente superior. 
 
Un aumento en la temperatura de reacción permite mejorar las conversiones tanto de 
CH4 como de CO2, así como disminuir la diferencia existente entre ambas a menores tempera-
turas. Este hecho se debe a que el reformado seco es una reacción más endotérmica que la 
reacción inversa de la Water Gas Shift y a que también se promociona la reacción de reforma-
do con vapor de agua. Por el contrario, al aumentar la velocidad espacial, se observan pérdi-
das de conversión que afectan de diferente medida al CH4 y al CO2, ya que el segundo sigue 
reaccionando a través de la reacción inversa de la Water Gas Shift. 
 
Por su parte, la selectividad del catalizador sólo es alta a las temperaturas más eleva-
das, ya que menores temperaturas llevan asociadas bajos valores de selectividad debido a la 
producción de agua. De hecho, en algunas condiciones, la selectividad llega a ser negativa ya 
que, no sólo el H2 proveniente del metano, sino que también una gran parte del H2 alimentado 
reacciona a través de las reacción inversa de la Water Gas Shift, sin ser capaz de reaccionar a 
continuación a través de la reacción de reformado con vapor de agua. Todo esto está más am-
pliamente detallado en Bermúdez et al., 2010, Fuel 89 (10), 2897-2902. 
 
En el caso del catalizador convencional Ni/Al2O3, el descenso de la conversión de me-
tano con respecto a la obtenida en el reformado seco de metano es mucho menos pronunciado, 
mientras que la conversión de CO2 apenas se incrementa. De nuevo, el aumento en la tempe-
ratura de reacción dio lugar a incrementos en las conversiones, que llegaron a alcanzar valores 
del 100%. Así mismo, el aumento en la velocidad espacial del gas produjo descensos en las 
conversiones, si bien con este tipo de catalizadores se pudo multiplicar hasta más de 10 veces 
el valor de la velocidad espacial logrando que las conversiones no cayeran por debajo del 
70% para el CH4 y el 85% para el CO2 a 800 ºC, ni del 90% para el CH4 y el 95% para el CO2 
a 900 ºC. Esto provoca que este catalizador sea mucho más selectivo que el carbón activo. 
 
Dado que las conversiones obtenidas con este catalizador se mantuvieron muy estables 
a lo largo de las 6 horas que duraban los experimentos, al contrario que en el caso del carbón 
activo FY5, se decidió estudiar su desactivación en experimentos de mayor duración (50 
horas) tanto a 800 como a 900º C a una velocidad espacial intermedia. En ambos casos las 
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conversiones se mantuvieron estables durante las 50 horas. Esto parece deberse a un proceso 
reactivo que tiene lugar en el catalizador durante el calentamiento en atmósfera inerte y en los 
instantes iniciales de la reacción. Cuando el catalizador se calienta en atmósfera inerte para 
alcanzar la temperatura de reacción, el Ni0 procedente de la reducción del Ni(NO3)2 que se 
utiliza en la impregnación de la alúmina, interacciona con la propia alúmina dando lugar a una 
espinela (NiAl2O4). Al iniciarse la reacción, la atmósfera fuertemente reductora hace que esa 
espinela se reduzca dando lugar a cristales de Ni0 de muy pequeño tamaño, lo que hace al 
catalizador más resistente a la desactivación, tanto por sinterización como por depósitos de 
coque. Sin embargo, tras las 50 horas de reacción se observó una cierta sinterización de los 
cristales de Ni0 (su tamaño de partícula aumentó desde los 17 hasta los 24 nm tanto a 800 co-
mo a 900 ºC), lo que en sí mismo tiene un efecto desactivante y además promociona los de-
pósitos de coque que también desactivarán el catalizador. De hecho, los análisis TOC revela-
ron la presencia de depósitos carbonosos inorgánicos a 800 ºC y tanto orgánicos como in-
orgánicos a 900 ºC. Todo esto indica que, si bien durante las 50 horas estudiadas los cataliza-
dores no presentaron desactivación apreciable, más a la larga parece que si se desactivarían. 
Todo esto se encuentra con mayor detalle en Bermúdez et al., 2012, Fuel 94, 197-203. 
 
Por su parte, cuando se utilizan las mezclas de carbón activo y catalizador convencio-
nal Ni/Al2O3, se observa un efecto sinérgico entre ambos materiales que permite obtener me-
jores conversiones y selectividades, menores producciones de agua y una mayor resistencia a 
la desactivación. 
 
En el caso de las conversiones, se puede observar que las obtenidas experimentalmen-
te se encuentran bastante por encima de aquellas predichas por la Ley de las Mezclas. Incluso, 
en el caso del catalizador 33AC/66Ni, se observa como éste es capaz de alcanzar las mismas 
conversiones que en el caso del catalizador convencional Ni/Al2O3 por sí solo. La producción 
de agua, sin embargo, presenta el comportamiento contrario, ya que las producciones de agua 
experimentales son muy inferiores que las que predice la Ley de las Mezclas, logrando nue-
vamente el catalizador 33AC/66Ni valores prácticamente idénticos a los que se alcanzan con 
el catalizador convencional Ni/Al2O3. 
 
En cuanto a la producción de depósitos carbonosos, mediante las isotermas de adsor-
ción se pudo determinar cómo las pérdidas de área superficial, cuando los materiales se utili-
zaban conjuntamente, eran considerablemente inferiores a cuando éstos eran utilizados por 
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separado, por lo que se observa que el efecto sinérgico también aumenta la resistencia a la 
desactivación de los catalizadores. 
 
El efecto sinérgico se comprobó también en experimentos de larga duración con una 
velocidad especial intermedia y no sólo se mantuvo, sino que se observó que aumentaba a 
medida que la reacción progresaba, ya que la diferencia entre los valores experimentales y los 
predichos por la Ley de las Mezclas fueron mayores tras 50 horas que tras 6 horas. Esto es 
debido a que las mezclas presentan un comportamiento diferente al FY5 y el catalizador con-
vencional Ni/Al2O3. Mientras que las conversiones obtenidas con el carbón activo disminuyen 
constantemente y las obtenidas con el catalizador convencional Ni/Al2O3 son estables, las 
conversiones obtenidas con las mezclas aumentan a lo largo del experimento. Esto hace que, 
tras esas 50 horas, todas las mezclas con un porcentaje de carbón activo superior o igual al 
50% alcancen prácticamente la misma conversión que el catalizador convencional Ni/Al2O3. 
 
Todos estos resultados sobre las mezclas, que se tratan en mayor detalle en Bermúdez 
et al., 2011, International Journal of Hydrogen Energy 36 (21), 13361-13368, tienen una im-
portante consecuencia económica, y es que, a la vista de estos resultados, se podrían conse-
guir resultados similares (e incluso superiores) sustituyendo parcialmente un catalizador caro 
(el catalizador convencional Ni/Al2O3) por un catalizador más barato (el carbón activo FY5), 
reduciendo los costes asociados a dicho proceso. 
 
La presencia del CO en la alimentación afectó de forma diferente en función del cata-
lizador utilizado. Cundo se empleó el carbón activo la presencia de CO en el gas de alimenta-
ción dio lugar a mejores conversiones. Esto podría deberse a que el equilibrio de Boudouard 
(Reacción 4) se desplaza hacia el lado de los reactivos, lo que da lugar a dos efectos. Por un 
lado, se disminuyen los depósitos de carbono que afectan a la actividad catalítica. Por otro 
lado, el incremento de CO2 que se produce promociona la reacción inversa de la Water Gas 
Shift, aumentando la producción de agua, la cual a su vez promociona el reformado con vapor 
de agua. Cuando se utilizó el catalizador convencional Ni/Al2O3, las conversiones disminuye-
ron ligeramente. En el caso de las mezclas, con las de alto porcentaje de catalizador conven-
cional Ni/Al2O3 se alcanzaron menores conversiones que sin CO en la alimentación, mientras 
que las de alto porcentaje de carbón activo, dieron lugar a conversiones mayores que sin CO 
en la alimentación, pero en ambos casos las diferencias fueron casi inapreciables. Todo esto 
provocó que el efecto sinérgico perdiera fuerza. Se sigue observando dicho efecto, pero el 
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aumento en las conversiones con carbón activo y la disminución de las mismas con el catali-
zador convencional Ni/Al2O3, hace que las diferencias entre los valores experimentales y los 
predichos por la Ley de las Mezclas sean menores que en el caso en el que no se introdujo el 
CO en la alimentación. Asimismo, cuando el CO está presente en la alimentación, las conver-
siones son estables por lo que la diferencia entre las experimentales y las predichas no aumen-
ta al avanzar la reacción. Todo el este estudio sobre la influencia del CO se puede encontrar 
mucho más detallado en Bermúdez et al., 2011, International Journal of Hydrogen Energy 36 
(21), 13361-13368. 
 
A parte de determinar las conversiones y selectividades obtenidas, es muy importante 
evaluar la idoneidad del gas de síntesis obtenido para la producción del metanol, para lo que 
se han estudiado la relación H2/CO y el parámetro R. En el caso del gas de síntesis obtenido 
utilizando el carbón activo FY5 como catalizador, los resultados publicados en Bermúdez et 
al., 2010, Fuel 89 (10), 2897-2902 muestran que los valores de estos parámetros se encuen-
tran fuertemente afectados por las variaciones de temperatura y velocidad espacial. Debido a 
esto, sólo se podría utilizar este catalizador trabajando con condiciones muy extremas 
(1000 ºC y la menor velocidad espacial posible) ya que, de otra manera, daría lugar a un gas 
de síntesis con una composición que no sería la adecuada para su utilización en la producción 
de metanol. Por su parte, con el catalizador convencional Ni/Al2O3, tal y como se muestra en 
Bermúdez et al., 2012, Fuel 94, 197-203, se puede observar que los valores del parámetro R y 
de la relación H2/CO se encuentran ligeramente afectados por las variaciones de temperatura 
y velocidad espacial, siendo la velocidad espacial el parámetro operacional que más afecta a 
estos valores. Pero a pesar de ello, en todos los casos, tanto el parámetro R como la relación 
H2/CO están muy próximos a los valores óptimos para la utilización de este gas de síntesis en 
la producción de metanol. Finalmente, tal y como se muestra en Bermúdez et al., 2011, Inter-
national Journal of Hydrogen Energy 36 (21), 13361-13368, en el caso de las mezclas de 
carbón activo FY5 y catalizador convencional Ni/Al2O3, dado que fueron los mejores catali-
zadores, el estudio del gas de síntesis ya se llevó a cabo incluyendo el CO en el gas de alimen-
tación. Se puede observar que en todos los casos el ratio H2/CO se sitúa ligeramente por en-
cima de 2, mientras que el parámetro R, se sitúa en torno a 1.9, algo por debajo del valor ide-
al, pero esto no constituiría ningún problema ya que, como se explicó en la Sección 3.1 Equi-
librio termodinámico del reformado con CO2 de gas de coquería, este parámetro se puede 
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¿Qué?  
En esta Sección se muestran los resultados obtenidos en el estudio del reformado seco 
de gas de coquería asistido mediante calentamiento con microondas. Se ha estudiado el proce-
so a 800 ºC para posteriormente comparar los resultados de conversiones, selectividades y 
resistencia a la desactivación de los catalizadores con los obtenidos utilizando el calentamien-
to convencional. En esta ocasión, y a la vista de los resultados (que se encuentran resumidos 
en las conclusiones de esta Sección), el estudio de la adecuación del gas de síntesis para su 
utilización en la producción de metanol no se ha llevado a cabo. Estos resultados se encuen-
tran en el artículo Microwave-assisted CO2 reforming of coke oven gas: An exception to the 
general rule?, publicado en Afinidad, 69-559 (2012), 185-190. 
 
 
Figura 12. Graphical abstract del artículo Microwave-assisted CO2 reforming of coke oven 
gas: An exception to the general rule?. 
¿Por qué?  
El calentamiento con microondas es una tecnología en auge que se ha mostrado tre-
mendamente eficiente en muchos procesos, más aún cuando se encuentran implicados mate-
riales carbonosos  56, 72, 86, 88, 95-113. 
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En el caso de las reacciones catalíticas heterogéneas, como es el caso del reformado de 
metano con CO2, el microondas se ha mostrado como una tecnología capaz de dar lugar a 
mejores conversiones que el calentamiento convencional 56, 72, 86, 95, 105, 106, 108, 111, 114-116 . Los 
diferentes autores que han estudiado este fenómeno atribuyen esta mejora de las conversiones 
a un efecto pseudo-catalítico asociado a los microplasmas que aparecen durante el calenta-
miento microondas 95, 108, 116-121 . Estos microplasmas, los cuales aparecen durante el calenta-
miento de algunos materiales con microondas, son pequeños arcos eléctricos que ocupan una 
minúscula región del espacio y cuya duración se encuentra en la escala de los milisegundos 95, 
108, 116-121. En el Anexo 2 se pueden encontrar más detalles del calentamiento de materiales 
carbonosos con microondas así como de la naturaleza de los plasmas que se forman en dicho 
calentamiento. 
 
El reformado con CO2 de metano asistido con microondas es una reacción que ha sido 
ampliamente estudiada por el Grupo de Microondas y Carbones para Aplicaciones Tecnológi-
cas del Instituto Nacional del Carbón 56, 72, 73, 82, 83, 87, 88, 90, 91, 122. En estos estudios se ha podi-
do comprobar cómo el calentamiento con microondas da lugar a conversiones considerable-
mente superiores a las que se derivan del calentamiento convencional con diferentes cataliza-
dores, entre los que se encuentran el carbón activo FY5 o las mezclas de dicho carbón activo 
con catalizadores convencionales como el Ni/Al2O3. Incluso, se ha comprobado que mezclas 
de dicho carbón activo o de coque metalúrgico con materiales ricos en Fe (escorias de acería 
en este caso), que en principio no es un catalizador adecuado para este proceso por promocio-
nar la reacción inversa de la Water Gas Shift, dan lugar a buenos resultados123. Estos resulta-




Para este estudio se utilizaron dos dispositivos: el horno convencional detallado en la 
Sección 3.2 Catalizadores para el reformado con CO2 de gas de coquería, y un dispositivo de 
calentamiento microondas que se muestra en la Figura 13. 
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Figura 13. Dispositivo de calentamiento microondas unimodo para los ensayos de reformado 
con CO2 de gas de coquería. 
 
El dispositivo utilizado es un horno microondas unimodo (es decir, que trabaja teóri-
camente en un único modo de resonancia siempre que ningún elemento perturbe el campo 
electromagnético) que opera a una frecuencia de 2450 MHz. El equipo consiste en un mag-
netrón, que transforma la energía eléctrica en radiación microondas, con una potencia variable 
de 0 a 1860 W, que está acoplado a una guía de ondas, a través de la cual se transmite la ra-
diación. En el interior de la guía se coloca el reactor de cuarzo con el lecho de catalizador. La 
guía dispone de dos orificios, uno en la parte superior por donde se introduce el reactor y otro 
en el lateral, a través del cual se realiza la medida de temperatura con un pirómetro óptico de 
infrarrojos. No toda la radiación emitida por el magnetrón es absorbida por el lecho de catali-
zador para su aumento de temperatura, sino que parte atraviesa la guía sin ser absorbida (po-
tencia transmitida) y parte se refleja de vuelta hacia el magnetrón (potencia reflejada). Al final 
de la guía de ondas se sitúa un detector que mide la potencia transmitida, la cual va a parar a 
una corriente de agua que la absorbe, para posteriormente pasar a través de un circulador de 
agua donde se enfría. La potencia reflejada se minimiza a través de un sistema de tornillos 
sintonizadores, ya que puede dañar el magnetrón. Aún así es imposible evitarla por completo, 
por lo que se coloca otro detector entre la guía de ondas y el magnetrón, así como otra co-
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Los ensayos del reformado con CO2 del gas de coquería asistido con microondas se 
realizaron a presión atmosférica, a una temperatura de 800 ºC, y con una velocidad de 
1.00 L g-1 h-1. En cuanto a la composición del gas de alimentación, se utilizó la mezcla terna-
ria de 54% de H2, 23% de CH4 y 23% de CO2. Debido a que los resultados que se obtuvieron 
fueron peores que los inicialmente esperados, se decidió no extender el estudio a más tempe-




Para este estudio se han utilizado dos de los tres catalizadores que se utilizaron en la 
Sección 3.2 Catalizadores para el reformado con CO2 de gas de coquería: el carbón activo 
FY5 y las mezclas de FY5 y el catalizador convencional Ni/Al2O3. Esto es debido a que el 
catalizador convencional Ni/Al2O3 no es capaz de captar microondas y por tanto no puede 
calentarse por sí solo en presencia de ellas pero sí cuando se encuentra mezclado con el 
carbón activo FY5. 
Conclusiones 
A pesar de la demostrada capacidad del calentamiento microondas para mejorar los re-
sultados en reacciones catalíticas heterogéneas, en este caso la mejora no fue la esperada, pro-
duciéndose incluso resultados considerablemente peores a los alcanzados en el horno conven-
cional. 
 
Cuando el catalizador utilizado fue el carbón activo FY5, las conversiones de CH4 y 
CO2 mejoraron al realizarse la reacción en el horno microondas, pero esa mejora fue conside-
rablemente inferior a la que se obtuvo para el reformado seco de metano. Para el caso de las 
mezclas, la situación fue la contraria, ya que la utilización de calentamiento microondas no 
sólo no dio lugar a mejores conversiones, sino que se obtuvieron peores conversiones que en 
el horno eléctrico. De hecho, la diferencia entre los resultados obtenidos en horno eléctrico y 
horno microondas son mayores a medida que aumenta el porcentaje de Ni/Al2O3 en la mezcla. 
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Se plantearon diferentes hipótesis para tratar de explicar este comportamiento: 
 
1. Bloqueo de los poros de los materiales debido a los depósitos de carbono procedentes 
de la descomposición del metano. Esta hipótesis se descartó ya que no había diferen-
cias significativas en las variaciones de área superficial de los materiales cuando se 
utilizan en horno eléctrico y en microondas. 
 
2. Aumento de las reacciones secundarias, más concretamente de la reacción inversa de 
la Water Gas Shift (Reacción 2). Efectivamente se produjo un aumento en la produc-
ción de agua, pero no es suficiente para explicar por sí sola las diferencias entre los re-
sultados obtenidos en horno eléctrico y en horno microondas. 
 
3. Naturaleza de los depósitos de carbono. A parte de la cantidad de depósitos, la natura-
leza de los mismos también juega un papel fundamental, ya que no todos son igual de 
reactivos, lo que hace que pueda ser más difícil su regeneración. En el caso del carbón 
activo, las imágenes SEM mostraron la formación de nanofibras de carbono en el caso 
del horno microondas, las cuales no se formaron en el horno eléctrico. Sin embargo, 
este hecho también sucede en el caso del reformado de metano 87, 89, el cual va a la 
perfección en horno microondas, por lo que la aparición de estos depósitos no puede 
ser la causa de los malos resultados, más aún teniendo en cuenta que aparecen en el 
carbón activo, que es el que da mejores resultados en microondas. En el caso del 
Ni/Al2O3, las imágenes SEM no mostraron ningún tipo de depósito carbonoso. 
 
4. Naturaleza de los microplasmas. Los microplamas que se forman en el interior del re-
actor cuando se utiliza el calentamiento con microondas dependen de los gases que 
haya en su interior. En este caso, la composición difiere de forma importante con res-
pecto a la del reformado seco de metano, ya que hay una gran cantidad de H2 en el in-
terior en todo momento. Esto parece dar lugar a microplasmas que alcanzan mayores 
temperaturas, promocionando la sinterización de las partículas de níquel, y la consi-
guiente desactivación del catalizador Ni/Al2O3. Esto se ha comprobado tanto con las 
imágenes SEM como con difracción de rayos X. 
 
Por todo ello, se puede concluir que la principal causa de los malos resultados obteni-
dos en el horno microondas para el reformado seco de gas de coquería es la naturaleza de los 
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¿Qué?  
En este capítulo se lleva a cabo una comparación entre un proceso convencional de 
producción de metanol (es decir, utilizando reformado con vapor de agua y oxidación parcial 
para la generación del gas de síntesis) y el proceso de producción de metanol a partir de gas 
de coquería utilizando el reformado con CO2 para la producción de gas de síntesis, estudiado 
en esta Tesis. Para este análisis comparativo se ha utilizado el programa de simulación de 
procesos Aspen Plus ®, y se han evaluado: 
 
• Las necesidades energéticas de ambos procesos. 
 
• La producción de CO2 por kg de metanol producido para ambos procesos. 
 
• El grado de reciclado real de CO2 obtenido con el proceso que utiliza gas de coquería 
como materia prima. 
 
• Los rendimientos en carbono e hidrógeno de cada uno de los procesos. 
 
• La calidad del metanol obtenido previamente a la etapa de purificación con torres de 
destilación. 
 
Los resultados de este estudio se recogen en artículo New process for producing met-
hanol from coke oven gas by means of CO2 reforming. Comparison with conventional pro-
cess, enviado para su publicación. 
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Figura 14. Graphical abstract del artículo New process for producing methanol from coke 
oven gas by means of CO2 reforming. Comparison with conventional process. 
¿Por qué?  
Es importante comprobar que, además de ser técnicamente posible, el proceso pro-
puesto tiene beneficios reales sobre los procesos convencionales de producción de metanol, 
que puedan impulsar su futura implantación a nivel industrial. 
 
Como se ha repetido a lo largo de toda esta Memoria, la producción de metanol a par-
tir de gas de coquería mediante reformado seco presenta una ventaja muy importante como es 
el reciclado parcial de CO2, que permite una disminución de las emisiones de CO2 con respec-
to a los procesos convencionales de un 50%, al menos, teóricamente. Sin embargo, esta venta-
ja teórica debe ser corroborada, es decir, se debe evaluar qué nivel de CO2 se puede reciclar 
realmente en el proceso. También es importante tener en cuenta que este reciclado parcial es 
el resultado de un balance en el que sólo se han considerado las materias primas y los produc-
tos del proceso, pero los consumos energéticos pueden tener un peso muy importante en la 
generación de emisiones de CO2, y por lo tanto es necesario evaluar ese consumo, así como 
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sus emisiones de CO2, e incluirlas en dicho balance. Así mismo, como en cualquier proceso 
industrial, puede haber corrientes residuales que contribuyan a las emisiones de CO2 que tam-
bién deben ser consideradas. 
 
Por otro lado, es importante también conocer los rendimientos del proceso, que permi-
tirán evaluar el aprovechamiento de las materias primas, ya sea gas natural o gas de coquería, 
ya que cuanto mayor sea el aprovechamiento de la materia prima, más eficiente técnica y 
económicamente será el proceso. 
 
Por último, también resulta muy interesante evaluar la calidad del metanol obtenido 
antes de la etapa de purificación, es decir, su grado de pureza (expresado normalmente como 
porcentaje en masa). Esta pureza alcanzada tras la síntesis del metanol condicionará el coste 
de la etapa de purificación posterior: a peor calidad, mayor coste. 
¿Cómo?  
Para realizar este estudio, se han modelizado (usando Aspen Plus®) dos procesos: uno 
convencional de producción de metanol a partir de gas natural y otro de producción de meta-
nol a partir de gas de coquería mediante reformado con CO2. Para comparar ambos procesos 
se ha establecido una base de cálculo de 1 kmol/h del gas utilizado como materia prima (gas 
natural o gas de coquería). En las Figuras 15 y 16 se muestran los diagramas de bloques de 
estos procesos. 
 
Figura 15. Diagrama de bloques del proceso convencional de síntesis de metanol. 















  Cond. 
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Figura 16. Diagrama de bloques del proceso de producción de metanol a partir de gas de co-
quería mediante reformado con CO2. 
 
En el proceso convencional de producción de metanol (para referirse a él, de ahora en 
adelante, se utilizará el acrónimo CP, que proviene del inglés Conventional Production, y es 
el que se ha utilizado en el artículo New process for producing methanol from coke oven gas 
by means of CO2 reforming. Comparison with conventional process, en el que se resumen los 
resultados de esta Sección), el gas natural entra en un reformador, donde tiene lugar el refor-
mado con vapor de agua (Reacción 5). Dado que el valor de la relación H2/CO y el parámetro 
R del gas de síntesis así obtenido no son los adecuados, este gas de síntesis entra en un segun-
do reactor donde tiene lugar una oxidación parcial del metano que previamente no ha reaccio-
nado. Tras esta reacción, se condensa el exceso de H2O que no ha reaccionado y el gas de 
síntesis, ya con los valores de H2/CO y R adecuados, entra en el reactor de síntesis de meta-
nol. Debido a que las conversiones por paso son bajas, se trabaja con recirculación, incluyen-
do una purga para evitar la acumulación de inertes. 
 
El proceso que utiliza gas de coquería como materia prima (de ahora en adelante se 
utilizará el acrónimo DR-COG para referirse a él, el cual proviene de Dry Reforming of Coke 
Oven Gas, y es el utilizado en el artículo anteriormente mencionado), parte de este gas que se 
hace reaccionar con CO2 en un reformador. El gas de síntesis obtenido aquí tiene una relación 
H2/CO y un parámetro R muy próximo a los ideales (es decir, 2 para la relación H2/CO y en-
Reformador con 
CO2 
Síntesis de metanol 









    Cond. 
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tre 2.03 y 2.05 para el parámetro R), pero necesita ser ajustado, para lo que se utiliza H2 recu-
perado del final del proceso. Una vez ajustada la composición del gas de síntesis, éste entra en 
el bloque de síntesis de metanol. En este caso, la purga de la recirculación se introduce en un 
bloque de separación con membranas para recuperar el H2, con el cual se ajusta la composi-
ción del gas de síntesis. Este bloque de separación tuvo que ser modelizado, ya que Aspen 
Plus® no tiene un bloque de simulación para este tipo de operaciones. Para ello se programó 
la operación en Fortran y el programa se introdujo en la simulación a través de un bloque de 
separación estándar. 
 
La comparación se ha realizado desde cuatro puntos de vista: consumo energético, ba-
lance de CO2, rendimientos de carbono e hidrógeno y calidad del metanol obtenido. En el 
caso del consumo energético, se calcularon las necesidades energéticas de todos los equipos 
utilizados en cada proceso. Dado que en algunas operaciones tiene lugar un desprendimiento 
de energía en vez de consumirse y que la corriente de purga contiene especies con un elevado 
calor de combustión (como el CH4), se establecieron tres casos para el estudio: 
 
1. Considerando tan sólo los equipos que consumen energía. 
 
2. Considerando los equipos que consumen energía además de la energía obtenida de la 
corriente de purga. 
 
3. Considerando los equipos que consumen energía, la energía de la corriente de purga y 
la energía desprendida en los reactores. 
 
En esta última opción no se han considerado todos los equipos que permiten la recupe-
ración de energía debido a que esta recuperación es imposible que sea completa, ya que está 
afectada por las eficacias y por factores como la temperatura a la que se recupera (por ejem-
plo, si recuperamos energía a una temperatura baja no podemos utilizarla para calentar una 
corriente que se encuentra a una temperatura superior). Para el balance al CO2 se han tenido 
en cuenta: 
 
• Las emisiones que se generarían tras la utilización del metanol, es decir, un mol de 
CO2 por cada mol de metanol producido. 
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• Las emisiones de CO2 producidas en la combustión de la purga. 
 
• Las emisiones de CO2 producidas en la generación de la energía necesaria para llevar 
a cabo el proceso que, como se verá más adelante, tienen un peso muy importante en 
el balance global. 
 
Dado que las emisiones de CO2 por kWh producido dependen notablemente de la zona 
geográfica en que se encuentre situada la planta de generación energética (ya que cada país 
tiene su propio mix energético), se han tomado cuatro referencias geográficas para el estudio: 
China y Estados Unidos como los mayores productores de gas de coquería (y en el caso de 
China también de metanol) y la Unión Europea y España que es donde se ha desarrollado esta 
Tesis. Estos datos fueron tomados de informes de la Agencia Mundial de la Energía124. Los 
rendimientos en carbono e hidrógeno, que sirven para dar una idea del aprovechamiento que 
se consigue de las materias primas, se han calculado teniendo en cuenta el metanol producido 
y todas las especies que contienen estos elementos presentes en la corrientes de alimentación. 
Por último, la calidad del metanol obtenido se ha valorado en función de la pureza del mismo. 
Conclusiones 
Desde el punto de vista energético, los resultados fueron muy diferentes dependiendo 
del caso estudiado: 
 
• Cuando sólo se tuvo en cuenta los equipos que consumían energía, se determinó que el 
proceso DR-COG consumía menos energía que el proceso CP, 4.92 kWh/kg de meta-
nol producido para el caso del proceso CP frente a los 4.08 kWh/kg de metanol nece-
sarios en el caso del proceso DR-COG. 
 
• En el caso de considerar también la energía proveniente de la combustión de la co-
rriente de purga, los resultados fueron mucho más parejos. En el proceso CP se necesi-
tarían 2.63 kWh/kg de metanol producido y en el caso del proceso DR-COG 
2.59 kWh/kg de metanol producido. 
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• Finalmente, si consideramos también la recuperación energética de los reactores, es el 
proceso CP el que da lugar a un menor consumo energético, ya que sólo necesitaría 
1.07 kWh/kg de metanol producido, sin embargo para el proceso DR-COG sería nece-
sario consumir 1.74 kWh/kg de metanol producido. 
 
De esta primera parte del estudio comparativo se puede concluir que el proceso basado 
en el gas de coquería, DR-COG, es el que tiene menores consumos energéticos. Sin embargo, 
el proceso convencional, CP, permite mayores recuperaciones energéticas, por lo que el dise-
ño del proceso, así como los rendimientos obtenidos en la recuperación energética, juegan un 
papel fundamental para que el proceso DR-COG pueda ser superior desde el punto de vista 
energético al proceso convencional CP. 
 
En lo que al balance de CO2 se refiere, antes de considerar las emisiones producidas 
por el consumo de energía, se comprobó que, aunque no es posible alcanzar el máximo teóri-
co correspondiente a un reciclado del 50% con el proceso DR-COG, sí que se consigue un 
reciclado importante de alrededor del 40%. Una vez consideradas las emisiones procedentes 
de la generación de la energía necesaria para llevar a cabo cada uno de los procesos (estu-
diando de nuevo los tres casos planteados para el estudio del consumo energético), se pudo 
comprobar que, en todos los casos estudiados, el proceso DR-COG daba lugar a menores 
emisiones de CO2 que el proceso CP. Estas diferencias varían desde una disminución del 6% 
en el caso más desfavorable (aquel en cuyo balance energético se consideran los equipos que 
consumen energía, la energía de la corriente de purga y la energía desprendida en los reacto-
res y la planta se situaría en China) hasta 31% en el más favorable (en el que en el balance 
energético sólo se consideran los equipos que consumen energía y la planta estaría situada en 
España). Asimismo, se comprobó que la capacidad que tiene para disminuir las emisiones de 
CO2 el proceso DR-COG depende en gran medida de la situación geográfica de la planta de-
bido al gran peso que tienen las emisiones procedentes de la generación de energía en el ba-
lance de CO2. 
 
Los rendimientos en carbono e hidrógeno de ambos procesos son muy elevados 
(75.8% en C y 73.2% en H para el proceso CP y 79.7% en C y 83.9% en H para el proceso 
DR-COG). En el caso del proceso DR-COG son ambos superiores, pero especialmente desta-
cable es la diferencia en los rendimientos en hidrógeno, siendo más de un 10% superior el 
obtenido en el DR-COG. Dado que se espera que el metanol juegue un papel fundamental en 
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la denominada “Economía del Hidrógeno”, esta diferencia de rendimientos puede resultar 
fundamental en la futura implantación industrial de este proceso, ya que el proceso DR-COG 
alcanza un grado de utilización del hidrógeno mucho mayor que el proceso CP. 
 
Finalmente, la pureza del metanol obtenido es del 96.8% en masa para el proceso CP y 
del 98.4% para el proceso DR-COG, lo que implicaría que la etapa de posterior purificación 
tendría un coste más elevado en el caso del proceso CP. De hecho, el metanol producido me-
diante el proceso DR-COG puede ser utilizado como combustible (mezclado con gasolina) sin 
necesidad de ninguna purificación adicional. 
 
En resumen, el proceso DR-COG se muestra superior al proceso CP desde el punto de 
vista medioambiental, de utilización de las materias primas y de los costes de purificación. 
Desde el punto de vista energético, la integración energética de la planta juega un papel fun-
damental, ya que el proceso DR-COG necesita menores consumos energéticos, pero el proce-
so CP permite mayores recuperaciones energéticas lo que podría hacer que las necesidades 
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Abstract 
A novel method of producing methanol from coke oven gas (COG), involving the CO2 re-
forming of COG to obtain an appropriate syngas for the synthesis of methanol is proposed. 
This method is compared with a conventional process of methanol synthesis from natural gas, 
in terms of energy consumption, CO2 emissions, raw materials exploitation and methanol pu-
rity. Whereas this new process requires the consumption of less energy, the conventional 
process allows a higher energy recovery. CO2 emissions are considerably lower with the new 
process, but the geographic situation of the plant plays a determinant role. From the point of 
view of raw materials exploitation and methanol purity, the process proposed yields better 
results. These results suggest that methanol production from coke oven gas would be a more 
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1. Introduction  
Methanol is one of the most important chemical materials produced today due to the wide 
variety of processes in which it is used [1,6]. Its applications range from chemical uses (as 
solvent or in the production of organic products such as formaldehyde) to energy uses (e.g., 
the production of biodiesel or as a fuel itself) [1, 4-6]. Nowadays, methanol is manufactured 
using a technology based mainly on natural gas as feedstock, although some processes use oil 
[4,7]. A block diagram of the conventional process is shown in Fig. 1. 
 
 
Fig. 1. Process of the production of methanol from natural gas. 
 
This process involves four steps: syngas generation, compression, the synthesis of methanol 
and distillation [4]. Syngas generation and methanol synthesis are areas of increasing scien-
tific development. In a conventional methanol plant, syngas generation accounts for 55 % of 
the financial outlay required for the process units [4]. Different syngas production processes 
are available depending on the characteristics of the natural gas and the economics restraints 
imposed on the plant [2, 4, 7-13]. These processes are steam reforming, autothermal reform-
ing, and combined reforming. However, in the last few years an alternative source of syngas 
production has emerged: coke oven gas [14-23]. COG is a by-product from coking plants, 
consisting mainly of H2 (55–60 %), CH4 (23–27 %), CO (5–8 %) and N2 (3–5 %) along with 
other hydrocarbons, H2S and NH3 in small proportions. Most of this gas up is used as fuel in 
the coke ovens, but usually there is a surplus of gas which is used in other processes of the 
plant, or is simply burnt away in torches [16, 23-27], giving rise to environmental problems, 
in the form of greenhouse gases emissions. The thermal upgrading of COG would provide an 
ideal solution to these environmental problems. However, none of the previously mentioned 
processes for syngas production from natural gas can be used if the final product is methanol. 
This is due to the high H2/CO ratios and R parameters (Eq. 1) resulting from these processes 
if the coke oven gas is used as source of methanol production [15, 18, 20, 21, 23]. 
 
 R, dimensionless = (H2 – CO2) / (CO + CO2) (Eq. 1) 
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In order for the syngas to be used for the production of methanol the H2/CO ratio needs to be 
around 2 whereas the optimum value for the R parameter lies within the range of 2.03-2.05 [1, 
2, 28]. A possible solution to this problem could be to generate the syngas by means of CO2 
reforming (or dry reforming). CO2 reforming is a reaction between CO2 and CH4 that gives 
rise to H2 and CO (Reaction 1). 
 
 CH4 + CO2 ↔ 2 H2 + 2 CO  (Reaction 1) 
 
By applying CO2 reforming to the coke oven gas, under stoichiometric conditions of methane 
and carbon dioxide, it is possible to obtain a syngas with a H2/CO ratio and a R parameter 
slightly lower than the optimum values. Only minor adjustments of these values would then 
be required, and this can be done using the H2 recovered at the end of the process of methanol 
production [18]. Moreover, the production of methanol from coke oven gas via CO2 reform-
ing could be considered as a “partial recycling” of carbon dioxide, since half of the carbon 
dioxide produced, when methanol is used, is consumed [15, 18, 20, 21, 23]. This balance is 
illustrated in Fig. 2. 
 
However, this advantage has yet to be demonstrated, as it is possible that the yields and the 
energy needs of the process will affect the abovementioned balance. Moreover, no references 
can be found in the literature to any previous comparison of this technology with that of con-
ventional methanol production. Hence, the aim of the present work is to carry out a compara-
tive simulation analysis of methanol production from coke oven gas via dry reforming and the 
conventional process of methanol production from natural gas, using Aspen Plus® software. 
 
 
Fig. 2. Partial recycling of CO2 in the synthesis of methanol from COG via dry reforming. 
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2. Simulation Methodology 
 
Two different processes were studied: the conventional production process (CP) and the novel 
technology proposed for the dry reforming of coke oven gas (DR-COG). These processes 
were modelled using Aspen Plus® software. In each process a flow rate basis of 1 kmol/h of 
feed gas, natural gas or coke oven gas, was employed. The compositions of these gases are 
shown in Table 1. 
 




Coke oven gas 
(vol. %) 
CH4 91.2 26.0 
H2 0 62.0 
CO2 1.0 1.5 
CO 0 7.0 
N2 0.5 2.2 
C2H6 6.4 0.5 
C3H8 0.8 0 
C4H10 0.1 0 
C2H4 0 0.8 
 
2.1. CP process model 
 
Figure 3 shows a block diagram of the CP process, which is the most widespread methanol 
production process in use. 
 
 
Fig. 3. Block diagram of the CP process of synthesis of methanol from natural gas. 
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In this process, the natural gas is fed into a reformer where the methane reacts with excess 
steam through a steam reforming reaction. Since the H2/CO ratio and the R parameter of the 
syngas obtained are higher than that desired, the syngas is fed into a second reactor where it 
reacts with O2 through partial oxidation. In this way, the H2/CO ratio and the R parameter are 
adjusted to the desired values. Since there is a surplus of H2O that has not reacted in the first 
reactor, a condensation stage is required to separate the excess water. The syngas is then in-
troduced into the methanol synthesis loop. Recirculation is required because the conversion in 
each cycle is very low. A purge is included in the loop to prevent the accumulation of inerts. 
 
 
Fig. 4. Aspen Plus® flowsheet of the CP process. 
 
The model developed for this study (Fig. 4) is composed of: 
 
1. A line of compressed natural gas (NG), the composition of which is shown in Table 1. 
2. A line of steam production (WATER). 
3. A steam reformer (REFORMER) where the NG and WATER react to give rise to the 
initial syngas (SYNGAS1), the composition of which is still far from that required for 
methanol production. 
4. A line of compressed O2 (O2-LP). 
5. A partial oxidation reactor (POX) where the SYNGAS1 and O2-LP react to give rise 
to a second syngas. After the excess of water has been separated this syngas is com-
pressed (SYNGAS2) and introduced into the recycling loop. 
6. Inside the recycling loop there is a methanol synthesis reactor (SYNTHES) and next a 
condenser where the products are separated from the unreacted gases (CONDENS2). 
The unreacted gas stream is split by means of a purge (PURGE) into two streams, the 
purge stream (PURGE) and a stream of recycled products (RECYCLE1) which are 
compressed (RECYCLE1) before being mixed with SYNGAS2 
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Table 2 shows the operation conditions corresponding to the main units of the process. These 
conditions have been set from bibliographic data process available [1, 2, 4, 7]. 
 
2.2. DR-COG process model 
 
Fig. 5 shows a block diagram of the DR-COG process. In this case there is only one reactor, 
since it is possible to obtain a suitable syngas in one step. There is then a double loop: one for 
the recirculation and the other for recovering unreacted H2 so that the values of the R parame-
ter and the H2/CO ratio can be adjusted. 
 
 
Fig. 5. Block diagram of the proposed new process of methanol synthesis from coke oven gas 
via dry reforming. 
 
Fig. 6 shows the model developed using Aspen Plus®. 
 
 
Fig. 6. Aspen Plus® flowsheet of the DR-COG process. 
 
This model is composed of: 
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1. Two initial streams of CO2 (CO2) and coke oven gas (COG), the composition of 
which is shown in Table 1. 
2. A dry reformer where CO2 and COG react to give rise to the synthesis gas (SYN-
GAS1), the composition of which is adjusted using the H2 recovered at the end of the 
process. The synthesis gas obtained is then introduced into the recycling loop (SYN-
GAS2). 
3. The recycling loop is analogous to that of the CP process with the difference that in 
this case the stream purged in the CP process (RECOVERI in this case) enters a mem-
brane separation unit (MEMSEP) to allow the recovery of the H2 needed to adjust the 
composition of the syngas. Since membrane separation process is not included in the 
Aspen Plus® software, it was programmed using Fortran and included in the model as 
a custom-defined split component unit [29]. The modelling of this unit and the Fortran 
programme are explained in the Supplementary Material. From this unit, two streams 
are obtained: one rich in H2 (H2RECOVE) and the other rich in the rest of the purged 
gases (PURGE). 
 
Table 2 shows the operation conditions of each of the main units in the process. These condi-
tions have been set from experimental results [15, 18, 20, 21, 23] previously obtained biblio-
graphic data process available [1, 2, 4, 7]. 
 
Table 2. Simulation conditions of the main equipment [1, 2, 4, 7, 15, 18, 20, 21, 23]. 
Conventional (CP) Process proposed (DR-COG) 
Equipment Conditions Equipment Conditions 
Steam reformer 800 ºC 30 bar Dry reformer 
900 ºC 
1 bar 








75 bar Splitter 
97 % recycled 
3 % purged 
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2.3. Model evaluation 
 
In order to study and compare the processes, four parameters were chosen: 
 
• Energy consumption: the total amount of energy consumed in the process was ob-
tained from the model in order to determine how much energy is consumed per kg of 
methanol produced. 
 
• CO2 balance: a CO2 balance was set up, that included the emissions of the products 
and the purged stream, and the CO2 consumed in the dry reforming in the case of the 
DR-COG. The emissions of CO2 resulting from the consumption of energy by the 
process were also taken into consideration.  
 
• Carbon and hydrogen yields: in addition to energy and CO2 emissions, the efficiency 
of the process in terms of the exploitation of raw materials is also important. Since dif-
ferent raw materials are employed, efficiency was evaluated on the basis of the use of 
carbon and hydrogen fed in. The carbon and hydrogen yields were calculated as fol-




Cyield = MeOHprod/(CH4fed + CO2fed + 2·C2H6fed + 3·C3H8fed + 4·C4H10fed) (Eq. 2) 
 
Hyield = 4·MeOHprod/(4·CH4fed + 6·C2H6fed + 8·C3H8fed + 10·C4H10fed + 2·(H2Ofed-H2Orec)) 
  (Eq. 3) 
 
where MeOHprod are the moles of methanol produced; CH4fed, CO2fed, C2H6fed, C3H8fed and 
C4H10fed are the moles of CH4, CO2, C2H6, C3H8 and C4H10 present in the natural gas fed into 
the process; H2Ofed are the moles of water fed into the reformer; and H2Orec are the moles of 




Cyield = MeOHprod/(CH4fed + 2·C2H6fed + 2·C2H4fed + CO2fed) (Eq. 4) 




Hyield = 4·MeOHprod/(2·H2fed + 4·CH4fed + 6·C2H6fed + 4·C2H4fed) (Eq. 5) 
 
where MeOHprod are the moles of methanol produced; H2fed, CH4fed, C2H6fed and C2H4fed are 
the moles of H2, CH4, C2H6 and C2H4 present in the coke oven gas fed into the process; and 
CO2fed are the moles of CO2 fed into the reformer. 
 
• Quality of raw methanol: at the end of the process of methanol synthesis, it is neces-
sary to include a purification stage to obtain the required level of purity depending on 
the end use of the methanol [1]. Since the end use of the methanol lies outside the 
scope of this work, the final purification stage has not been included. Nevertheless, the 
methanol purity prior to this stage was evaluated given that the lower the level of pu-
rity the higher the cost (in energetic and economic terms) of the purification stage. 
 
3. Results and discussion 
 
3.1. Energy consumption 
 
The energy consumption comparison is based on the amount of methanol produced. In the 
case of the conventional CP process, with 1 kmol/h of natural gas it is possible to produce 
0.86 kmol/h of methanol, whereas in the DR-COG process 1 kmol/h of coke oven gas gives 
rise to 0.50 kmol/h of methanol. 
 
Table 3 shows the energy consumption of the units in each process. This table also includes 
the energy that can be obtained from the combustion of the purged gases, which could con-
tribute to a reduction of the overall consumption of energy in the process. Since the entire 
study has been performed on a flow basis, the data in the table are expressed in units of power 
instead of units of energy. As can be seen, not all of the units consume energy. Some of them, 
such us condensers, coolers, methanol synthesis reactors and partial oxidation reactor gener-
ate energy. This energy can be recovered in order to reduce the overall energy consumption of 
the process. However, the recovery will not be total, since it is affected by the yields, which 
are normally quite low. For this reason, three different possibilities have been considered for 
evaluating the energy consumption of each process: 
 
3.4. COMPARACIÓN CON PROCESOS CONVENCIONALES DE PRODUCCIÓN DE METANOL 
Enviado 
 130 
Table 3. Power of the different units and purge streams of each process. 
CP process DR-COG process 
Unit Power (kW) Unit Power (kW) 
COMP1 5.01 HEATER1 10.66 
EVAP 26.29 DRY-REF 19.01 
COMP2 13.64 COOLER1 -11.31 
REFORMER 39.56 COMP1 13.40 
COMP3 3.52 COMP2 18.24 
POX -19.64 SYNTHES -13.54 
CONDENS1 -63.92 CONDENSE -31.85 
COMP4 3.86 HEATER2 0.14 
HEAT1 14.45 HEATER3 3.55 
SYNTHES -22.50   
CONDENS2 -51.04   
COMP5 26.22   
    
PURGE -61.61 PURGE -23.77 
 
1. Case 1: where only the units which consume energy are taken into account. It is clear 
that, since the simulation has been performed without considering efficiencies, at least 
this amount of energy will be consumed, whereas it is not possible to establish how 
much energy can be recovered from the units which generate energy. In this case, the 
energy consumption of the CP process is 4.92 kW·h/kg of methanol and the consump-
tion of the DR-COG process is 4.08 kW·h/kg of methanol. 
 
2. Case 2: where the units which consume energy and the energy generated by the com-
bustion of the purge are taken into account. The purged gases give rise to a highly en-
ergetic by-product stream which can be burnt to obtain energy, something that is 
common practice in this kind of plants. In this case the energy consumption in both 
processes is very similar: 2.63 kW·h/kg of methanol in the CP process and 2.59 
kW·h/kg of methanol in the DR-COG process. 
 
3. Case 3: where the units which consume energy, the energy generated by the combus-
tion of the purge and the energy recovered from the reactors are taken into account. In 
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this case, the energy recovered from the reactors has been included, since the recovery 
of energy from the condenser may be affected by lower yields than the reactors. In this 
case, the CP process energy consumption is 1.07 kW·h/kg of methanol compared to a 
DR-COG energy consumption of 1.74 kW·h/kg of methanol. 
 
Although the results of the energy consumption differ depending on the assumptions used in 
the evaluation, two main conclusions can be drawn: (i) the DR-COG process consumes less 
energy per kg of methanol produced, (ii) the CP process allows a higher energy recovery. 
Thus the design of the process and the yields achieved will play a key role in determining 
whether the DR-COG is able to compete with the CP process from the point of view of en-
ergy consumption. 
 
3.2. CO2 balance 
 
Table 4 shows the direct CO2 emissions (i.e., those associated with the different streams in-
volved in the carbon dioxide balance of each process). 
 
Table 4. CO2 emissions in the different processes. 
CP DR-COG 
Source Emission (kmol/h) Source 
Emission 
(kmol/h) 
Methanol 0.817 Methanol 0.491 
Purge 0.243 Purge 0.121 
  CO2 feed - 0.245 
Total 
(mol CO2/mol CH3OH) 
1.23 
Total 
(mol CO2/mol CH3OH) 
0.74 
 
Leaving aside the CO2 emissions resulting from the energy used in the processes, it can be 
seen from the table that, although partial recycling is not able to recover 50 % of the CO2 
emitted, the DR-COG process is able to prevent 40 % of the CO2 emitted per mol of methanol 
produced. However, energy consumption also produces CO2 emissions that need to be con-
sidered in this balance. In order to cover as many different scenarios as possible, all three 
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cases contemplated in the evaluation of energetic consumption were considered. Given that 
the CO2 emissions per kW·h produced vary according to the country in which the plant is lo-
cated, 4 different references have been used: USA, People’s Republic of China, European 
Union and Spain. Table 5 shows the kg CO2 emitted/kW·h produced in these countries during 
the period 2007-2010 [30]. 
 
Table 5. CO2 emissions per kW·h (in kg CO2/kW·h) produced in USA, the People’s Republic 
of China, the European Union and Spain [30]. 
 2007 2008 2009 2010 
USA 0.560 0.545 0.517 0.522 
China 0.822 0.803 0.800 0.766 
EU 0.480 0.458 0.439 0.429 
Spain 0.387 0.327 0.297 0.238 
 
To perform these calculations only the most recent data available (from 2010) have been em-
ployed. Figure 7 shows the final emissions of CO2 per mol of methanol produced in each 
process for the different scenarios previously defined. 
 
As can be seen, DR-COG gives rise to considerably lower CO2 emissions, even when the 
emissions due to energy consumption are included. The differences vary from 6 % in the least 
favourable case (Case 3 in China) to 31 % in the most favourable case (Case 1 in Spain). 
Thus, the environmental benefit obtained with DR-COG depends to a large extent on the loca-
tion of the plant. 
 





Fig. 7. CO2 emissions of the CP and DR-COG processes from the streams and energy con-
sumption. 
 
3.3. Carbon and hydrogen yields 
 
Besides energy consumption and CO2 emissions, another key issue in any industrial process is 
the need to ensure an efficient exploitation of the raw materials employed. Since in the proc-
esses we are comparing the raw materials are different, the most practical way to compare 
them from the point of view of the raw materials exploitation is to evaluate the carbon and 
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the raw materials are being exploited. Table 6 shows the carbon and hydrogen yields achieved 
in each process. 
 
Table 6. Carbon and hydrogen yields of the CP and DR-COG processes 
 CP DR-COG 
Carbon yield (%) 75.8 79.7 
Hydrogen yield (%) 73.2 83.9 
 
Although both processes show high levels of exploitation of the raw materials, the DR-COG 
process is more efficient than the CP process. Both, the carbon and hydrogen yields are higher 
in the case of the DR-COG process. Especially noteworthy is the H2 yield, which is more than 
10 % higher in the case of DR-COG. Given that methanol is expected to play an important 
role as H2 carrier in the future, this higher yield may be crucial in deciding in favour of the 
industrial implantation of methanol production from COG using CO2 reforming to generate 
the syngas. 
 
3.4. Methanol quality 
 
Finally, the purity of the methanol obtained at the end of the process might necessitate the 
inclusion of additional purification units (e.g., distillation columns) [1-4]. Depending on its 
subsequent use, methanol must be able to satisfy different purity requirements, e.g. 99.85 wt 
% if it is to be used in chemical synthesis or 97-98 wt % if it is to be blended with gasoline as 
fuel [1]. 
 
In the case of the CP process, raw methanol purity is 96.8 wt %, whereas in the case of the 
DR-COG, the raw methanol purity is 98.4 wt %. Therefore, methanol produced by means of 
the DR-COG process can be directly used as fuel in blends with gasoline, whereas additional 
purification is required for other uses. In the case of the CP process, additional purification 




A new process for producing methanol from coke oven gas, using CO2 reforming to produce 
syngas, has been proposed and compared with the conventional process from different points 
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of view: that of energetic performance, CO2 emissions, raw materials exploitation and metha-
nol quality. 
 
In the analysis of energy consumption, it was found that the CP process has higher energy 
requirements than the DR-COG process. However, the CP process allows a higher energy 
recovery, which might result in lower energy consumption per kg of methanol produced than 
in the case of DR-COG. 
 
The CO2 balance revealed that the DR-COG process is more sustainable than the CP process. 
With respect to direct emissions, although DR-COG is not able to achieve the 50 % of CO2 
recycling, it avoids 40 % of the CO2 emitted in the conventional CP process. However, the 
energy consumed produces substantial emissions that significantly affect the global balance of 
CO2, which depends to a large extent on the geographic location of the plant. 
 
From the viewpoint of raw materials exploitation, both processes show a high level of exploi-
tation, though DR-COG is the more efficient. Especially interesting are the results of the H2 
yield, which is more than 10 % higher in the case of DR-COG (83.9 % as against 73.2 % with 
the CP process). 
 
The raw methanol obtained with the DR-COG process also fulfils the purity requirements for 
use as a fuel without the need for additional purification stages though a higher level of puri-
fication will be required for other uses. In the case of the CP process, the level of purity 
achieved is lower, and further purification will be required in all cases, which will entail 
higher costs. 
 
To sum up, the novel DR-COG process has been shown to be superior to the conventional CP 
process from the perspective of environment, raw materials exploitation and purification 
costs. From the energy point of view, an appropriate energy integration strategy will play a 
decisive role in turning the scales in favour of one process or the other. DR-COG requires 
lower energy inputs, but the possibility of recovering energy is considerably higher in the CP 
process, which could result in a reduction in energy consumption to a level below that 
achieved by DR-COG. 
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Symbol Description Units 
A Membrane area m2 
Atot  Overall membrane area m2 
F Feed molar flowrate mol/s 
i Stage i dimensionless 
J Permeate flux mol(m-2·s-1) 
k Component k dimensionless 
l Membrane thickness m 
Pk Permeability of k component (mol·m)/(m2·s·Pa) 
PF  Feed pressure Pa 
PP  Permeate pressure Pa 
Pr  Reduced pressure dimensionless 
R Retentate molar flow rate mol/s 
X H2 recovery in each stage dimensionless 
Xtot  Total H2 recovery dimensionless 
yFk Mole fraction of the k component in the feed dimensionless 
yRk Mole fraction of the k component in the retentate dimensionless 
yPk Mole fraction of the k component in the permeate dimensionless 
αH2/k  Membrane selectivity of k component- respect to H2 dimensionless 
Θ Stage-cut dimensionless 
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The Aspen Plus® software does not contain a simulation block for membrane separation. To 
include a membrane separation unit in the simulation, it is necessary to program it with For-
tran. Here it is shown how the modelling of the unit was done and the Fortran program that 
was used in the simulation of the DR-COG process. 
 
1. Modelling of the membrane separation unit 
 
Fig. 1 shows a scheme of the membrane gas separation unit. The feed is the stream RECOV-
ERI which comes from the condenser at 30 ºC and 30 bar. The products are the retentate (the 
stream PURGE), under the same conditions of temperature and pressure as the feed, and the 
permeate (the stream H2RECOVE) which leaves the unit at 30 ºC and 1 bar. The objective of 
the unit was to achieve a H2 recovery of 40%, which would make it possible to obtain an op-
timum value for the R parameter in the synthesis gas. 
 
 
Fig. 1. Scheme of the membrane separation unit 
 
For modelling purposes, the unit was split into several stages and it was assumed that the exit-
ing streams were always perfectly mixed. Each stage was computed so that it would result in 
a H2 recovery of 5% (based on the H2 fed into each stage). The overall calculation involved an 
iterative loop in which the number of stages was increased until the targeted overall recovery 
of the unit was 40 %. This model is shown in Fig. 2. 
 




Fig. 2. Model consisting of a series of  perfectly mixed  stages for the membrane separation 
unit 
 
In order to solve each of the perfectly mixed stages (Fig. 3), another iterative procedure (an 
inner loop) was set up, starting with the transport equation and the mass balances for each 
stage (Equations 1, 2 and 3) 
( )kPPkRFkkP yPyPl






















/α  (Equation 1) 
RAJF +⋅=  (Equation 2) 
kRkPkF yRyAJyF ⋅+⋅⋅=⋅  (Equation 3) 
 
 
Fig. 3. Scheme of a perfectly mixed stage 
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The permeated fraction of the feed is then defined, the so-called stage-cut (θ, Equation 4), and 




=θ  (Equation 4) 
( ) kRkPkF yyy ⋅−+⋅= θθ 1  (Equation 5) 
 
Next, the recovery of the reference component, H2 (represented by X), is defined and related 
to the stage-cut. This allows the mass balances of the rest of the compounds to be rewritten on 
the basis of the reference substance. By rearranging the balances Equation 8 is obtained. This 
equation is used in the iterative calculation to relate the mole fraction of the i component in 




















































=  (Equation 8) 
 
By substituting Equation 8 into Equation 1 and rearranging, the second equation needed for 
the iterative procedure (Equation 9) is obtained. 
 















 (Equation 9) 
 
The iterative procedure was as follows: 
 
1. The calculation is initialized by estimating a value for (yPH2)i. This initial value is ob-
tained from Equation 1 by assuming a maximum transport gradient, e.g., permeate 
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pressure equal to 0 bar. For the subsequent iterations, this value is  updated with the 
outcome of the previous iteration. 
2. (yRH2)i is obtained from Equation 8. 
3. (yPk)i is computed from Equation 9. 
4. (yRk)i is calculated from Equation 8. 

















a. If this condition is not achieved, the value of yPH2 is updated as follows: 
 
  




















 (Equation 10) 
 
b. If the condition is achieved, then the stage cut (θ) is calculated by means of 
Equation 6, the molar flow rates of each component in the permeate and reten-
tate are computed from Equations 11 and 12, and the membrane area from 
Equation 13. 
 
 ( ) kPk yFAJ ⋅⋅=⋅ θ  (Equation 11) 




AJA ⋅=  (Equation 13) 
 
This procedure is repeated for as many stages as are needed in order to achieve the H2 recov-
ery initially set as a target. 
 
The Fortran programme was then embedded in a custom block within the Aspen Plus simula-
tion package.  
 
2. Implementation of the Fortran programme in Aspen Plus ® 
 
In Aspen Plus ®, before the Fortran programme is introduced, it is necessary to establish 
which variables need to be imported from the flowsheet to the custom block for the calcula-
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tion to be performed and those that need to be exported from the Fortran programme to the 
flowsheet. These variables are shown in Table 1. 
 
Table 1. Imported and exported variables for the Fortran Programme 





PF Pressure of RECOVERI stream XTOT 
H2 recovery. H2 split of 
MEMSEP 
PP Pressure of H2RECOVE stream COREC 
CO recovery. CO split of 
MEMSEP 
FEED Mole flow of RECOVERI stream CH4REC 
CH4 recovery. CH4 split of 
MEMSEP 
YFH2 Molar fraction of H2 in RE-COVERI stream CO2REC 
CO2 recovery. CO2 split of 
MEMSEP 
YFCO Molar fraction of CO in RE-COVERI stream N2REC 
N2 recovery. N2 split of 
MEMSEP 
YFCH4 Molar fraction of CH4 in RECOVERI stream METREC 
CH3OH recovery. CH3OH 
split of MEMSEP 
YFCO2 Molar fraction of CO2 in RECOVERI stream H2OREC 
H2O recovery. H2O split of 
MEMSEP 
YFN2 Molar fraction of N2 in RE-COVERI stream AREA 
Membrane area 
YFMET Molar fraction of CH3OH in RECOVERI stream 
  
YFH2O Molar fraction of H2O in RECOVERI stream 
  
 
2. Fortran programme 
 C Program GS multicomponent C Model of series of stages with perfect mix C Calculation based on intervals of 5 per 100 of recovery C Perm(7) are the permeabilities of the seven different components C fy(7) are the mole fractions in the feed of each of the components C X is the H2 recovery at each stage C suma_J is the total permeate flux C yf(7,100) are the molar fractions of each of the components in the feed at each stage C PJ(7,100) are the permeate flux per unit of membrane area at each stage C yp(7,100) are the molar fractions of each of the components in the permeate at each stage 
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  Real Perm(7), fy(7), X, suma_J, yf(7,100), PJ(7,100),yp(7,100)  C i are the stages and k the components C c and b are dummies for the iterations 
 
 Integer i, k, b, c  C yr(7,100) are the molar fractions in the retentate at each stage C alfa(7,100) is the membrane selectivity, denominator in Equation 9 C d(100), e(100) are terms of the denominator of  Equation 9 C sum_yp is the summation of the mole fractions in the permeate at each stage   Real yr(7,100), d(100), e(100), alfa(7,100), sum_yp, Error  C theta(100) are the stage-cuts C PJA(7,100) are the permeate molar flow rates of each component at each stage C F(100) are the feed molar flow rate at each stage C R(7,100) are the retentate molar flow rates of each component at each stage C A(100) is the cumulative membrane area of after each stage   Real theta(100), PJA(7,100), F(100), R(7,100), A(100)  C Rec(100) is the total recovery after each stage C PJA_ac(7) is the cumulative flow rate of retentate of each component after each stage C yp_tot(7) are the final (overall)  mole fractions of each component in the permeate   Real Rec(100), PJA_ac(7), yp_tot(7)  C Values of the permeabilities in (mol·m)/(m2·s·Pa) units   Perm(1)=2*10**(-7.0)  Perm(2)=2.3*10**(-8.0)  Perm(3)=7*10**(-9.0)  Perm(4)=6.2*10**(-9.0)  Perm(5)=4*10**(-10.0)  Perm(6)=6*10**(-7.0)  Perm(7)=1.7*10**(-6.0)  C Target total recovery    XTOT=0.4  C Reduced pressure   Pr=PP/PF  C Mole fractions in the feed 
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  fy(1)=YFH2  fy(2)=YFCO  fy(3)=YFCH4  fy(4)=YFCO2  fy(5)=YFN2  fy(6)=YFMET  fy(7)=YFH2O  C H2 recovery after each stage   X=0.05  C First stage   i=1  C Initial permeate flux set equal to 0   suma_J=0  C Feed of the first stage   F(i)= Feed  C Mole fractions of the first stage C Initialising the program by calculating permeate flux C assuming maximum gradient   do k=1,7,1   yf(k,i)=fy(k)   PJ(k,i)=Perm(k)*100*3600*PF*yf(k,i)   suma_J= suma_J + PJ(k,i)  end do  C Mole fraction of H2 in the permeate assuming maximum gradient   yp(1,i)=PJ(1,i)/suma_J   C Initialising the iterative loop for the stage i  C Calculation of mole fraction of H2 of retentate using Equation 8    1    sum_yp=yp(1,i)    yr(1,i)=(yf(1,i)*yp(1,i)-X*yf(1,i)*yp(1,i))/(yp(1,i)-X*yf(1,i))  d(i)=(yp(1,i)-X*yf(1,i))*(yr(1,i)-Pr*yp(1,i))  e(i)=yp(1,i)*(Pr*yp(1,i)+X*(1-Pr)*yf(1,i))  
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C Calculation of mole fractions in the permeate using Equation 9 C Calculation of mole fractions of in the retentate using Equation 8   do k=2,7,1   alfa(k,i)=e(i)+d(i)*(Perm(1)/Perm(k))   yp(k,i)=yf(k,i)*yp(1,i)*yp(1,i)/alfa(k,i)   yr(k,i)=(yf(k,i)*yp(1,i)-X*yf(1,i)*yp(k,i))/(yp(1,i)-X*yf(1,i))   sum_yp= sum_yp + yp(k,i)  end do  C Convergence check: Calculate the error,    Error=abs(1-sum_yp)  C Continue or re-start the iterative loop for the stage   if (error .GT. 0.0001) then   yp(1,i)=yp(1,i)+(1-sum_yp)   go to 1  end if  C Calculation of stage-cut   k=1  theta(i)=X*(yf(1,i)/yp(1,i))  C Calculation of permeate and retentate molar flow rates at i stage    do k=1,7,1   PJ(k,i)=Perm(k)*100*3600*(PF*yr(k,i)-PP*yp(k,i))   PJA(k,i)=theta(i)*F(i)*yp(k,i)   R(k,i)=F(i)*yf(k,i)-PJA(k,i)  end do  C Calculation of the membrane area for the i stage    A(i)=PJA(1,i)/PJ(1,i)  C Calculation of the cumulative recovery after i stage    Rec(i)=1-(R(1,i)/(Feed*fy(1)))  C Finish or re-start iterative loop at  i+1 stage    if (Rec(i) .LE. XTOT) then   c=i+1   F(c)=0    do k=1,7,1 
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   yf(k,c)=yr(k,i)    yp(1,c)=yp(1,i)    F(c)=F(c)+R(k,i)   end do    i=i+1   go to 1  end if  C Set final H2 recovery   XTOT=Rec(i)  C Calculate overall permeate flowrate and membrane area   b=1  k=1  AREA=0   do k=1,7,1   PJA_ac(k)=0  end do   k=1   do while (b .LE. i)   A_tot=A_tot+A(b)    do k=1,7,1    PJA_ac(k)=PJA_ac(k)+PJA(k,b)   end do   b=b+1  end do   PJA_tot=0   do k=1,7,1   PJA_tot=PJA_tot+PJA_ac(k)  end do  C Calculate final permeate mole fractions   k=1  do k=1,7,1   yp_tot(k)=PJA_ac(k)/PJA_tot  end do  C Calculate final recoveries 
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En la presente memoria de Tesis se estudia el reformado con CO2 de gas de coquería 
con el objetivo de producir un gas de síntesis adecuado para la producción de metanol. 
 
La conclusión general derivada de este trabajo es que la producción de metanol a 
través del reformado con CO2 del gas de coquería puede ser un proceso competitivo, que 
ofrece varias ventajas sobre los procesos convencionales de producción de metanol, en-
tre ellas, menores necesidades energéticas, reducción de emisiones de CO2 y mayores 
rendimientos. 
 
Las principales conclusiones de la Tesis se encuentran a continuación, divididas por 
objetivos según fueron planteados al inicio de la memoria. 
 
1. Del estudio del equilibrio termodinámico se concluyó que: 
 
• Para generar un gas de síntesis adecuado para la producción de metanol, mediante el 
reformado con CO2 del gas de coquería, es necesario trabajar a temperaturas superio-
res a 800 ºC, a la presión más baja que permita la economía del proceso y con relacio-
nes CH4/CO2 muy próximas a la estequiométrica. De lo contrario, los rendimientos del 
proceso son muy bajos y/o la composición del gas de síntesis (relación H2/CO y pará-
metro R) no es la apropiada. Además, es necesario que el gas de coquería utilizado 
tenga proporciones de hidrocarburos de cadena corta lo más bajas posibles, para evitar 
una rápida desactivación del catalizador por depósitos de carbono. 
 
2. Las conclusiones derivadas del estudio de los catalizadores para el reformado con 
CO2 del gas de coquería son: 
 
• El reformado con CO2 de gas de coquería tiene lugar a través de dos vías de reacción 
diferentes. Por un lado, sucede a través de la descomposición de metano seguida de la 
gasificación de carbono y, por otro lado, a través de la reacción inversa de la Water 
Gas Shift seguida del reformado de metano con vapor de agua. 
 
• Con catalizadores Ni/Al2O3 convencionales, el principal mecanismo por el que trans-
curre el proceso es la reacción inversa de la Water Gas Shift seguida del reformado de 
metano con vapor de agua. Sin embargo, cuando se utiliza un carbón activo o mezclas 
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de carbón activo con Ni/Al2O3 como catalizadores, es difícil determinar cuál de las 
dos vías es la predominante. 
 
• El carbón activo no es un catalizador adecuado debido a las altas temperaturas necesa-
rias para obtener conversiones y selectividades elevadas. Asimismo, las conversiones 
alcanzadas no son estables y decaen de forma continuada a lo largo de todo el experi-
mento. 
 
• El catalizador Ni/Al2O3 da lugar a elevadas conversiones y selectividades en todo el 
rango de temperaturas estudiadas, haciendo posible trabajar con velocidades espacia-
les muy superiores a las alcanzadas con el carbón activo. Las conversiones se mantie-
nen estables durante, al menos, 50 horas, sin presentar síntomas de desactivación. No 
obstante, se detectó la formación de depósitos de carbono, lo que indica que si la reac-
ción se prolongase por más tiempo, el catalizador podría desactivarse. 
 
• Las mezclas de carbón activo y Ni/Al2O3 presentan un efecto sinérgico, que permite 
obtener mayores conversiones y menores producciones de subproductos que las predi-
chas por la Ley de las Mezclas. La pérdida de superficie específica y microporosidad 
experimentada por estos materiales, cuando se utilizan conjuntamente, también es me-
nor que la que presentan cuando se utilizan por separado. La presencia de elevadas 
proporciones de CO en el gas de coquería alimentado disminuye la intensidad de este 
efecto sinérgico. 
 
• El gas de síntesis obtenido cuando se utilizan catalizadores Ni/Al2O3 convencionales o 
mezclas de éstos con carbón activo, tiene una relación H2/CO y un parámetro R con 
valores apropiados para su utilización en la producción de metanol, al contrario que en 
el caso del gas obtenido utilizando el carbón activo como catalizador. 
 
3. Del estudio del reformado con CO2 de gas de coquería utilizando calentamiento con 
microondas se concluye que: 
 
• El calentamiento con microondas no da lugar a mejores resultados en el reformado 




camente cuando se emplea carbón activo como catalizador es posible aumentar lige-
ramente las conversiones y selectividades del proceso. 
 
• La presencia de elevadas proporciones de H2, en combinación con el calentamiento 
con microondas, da lugar a microplasmas de elevada temperatura, que promocionan la 
sinterización del catalizador de Ni/Al2O3, dando lugar a menores conversiones y selec-
tividades. 
 
4. Finalmente, las conclusiones obtenidas del estudio comparativo de la producción de 
metanol a partir del reformado con CO2 de gas de coquería y las tecnologías conven-
cionales de producción de metanol son: 
 
• La producción de metanol a través del reformado con CO2 de gas de coquería da lugar 
a menores consumos energéticos que la producción convencional. Sin embargo, la 
tecnología convencional permite alcanzar mayores recuperaciones energéticas, lo que 
puede dar lugar a menores requerimientos energéticos. 
 
• La producción de metanol a partir de gas de coquería permite reducir de forma consi-
derable las emisiones de CO2 propias de la producción convencional. De esta forma, el 
40% del CO2 producido, cuando el metanol es utilizado, se consume en su producción 
en el proceso basado en el gas de coquería, valor muy próximo al 50% teórico. La in-
tegración energética de la planta, así como su situación geográfica, determinará el gra-
do de reducción de estas emisiones. 
 
• Desde el punto de vista del aprovechamiento de las materias primas, la producción de 
metanol a partir de gas de coquería, mediante reformado con CO2, permite obtener 
mayores rendimientos en carbono e hidrógeno que la tecnología convencional. Espe-
cialmente reseñable es el caso del rendimiento en H2, que es hasta un 10% superior. 
La pureza del metanol obtenido también es mayor en el proceso de producción a partir 
de gas de coquería, reduciendo los costes asociados a la etapa de purificación. De 
hecho, es posible utilizar el metanol obtenido a partir del gas de coquería como com-




Para una posible futura implantación industrial de esta tecnología es necesario llevar a 
cabo, previamente, un análisis económico para determinar su viabilidad. Hay una serie de 
factores que sugieren que este análisis podría dar lugar a conclusiones favorables a la implan-
tación de esta tecnología: 
 
a) Se valorizan dos gases residuales: el gas de coquería y el CO2. Actualmente el gas de 
coquería se quema en antorchas o se emite directamente, generando importantes emi-
siones de gases de efecto invernadero y dando lugar a bajas eficiencias económicas. 
Sin embargo, en este proceso es posible obtener un valioso producto, como es el me-
tanol. Por su parte, los problemas asociados al CO2 son bien conocidos. Con esta tec-
nología es posible reducir las emisiones de CO2 asociadas a los procesos convenciona-
les de producción de metanol, lo que puede dar lugar a beneficios económicos en los 
mercados de emisiones. 
 
b) Los prometedores resultados obtenidos cuando se utilizan las mezclas de carbón acti-
vo y Ni/Al2O3 como catalizador pueden dar lugar a una reducción de los costes del 
proceso de reformado, ya que estas mezclas son más baratas que los catalizadores 
convencionales. 
 
c) El reformado con CO2 de gas de coquería tiene lugar, principalmente, a través de una 
vía de reacción diferente a la del reformado con CO2 de metano, por lo que la veloci-
dad de desactivación de los catalizadores puede ser considerablemente menor, ten-
diendo más bien hacia la propia del reformado de metano con vapor de agua. De esta 







The present Thesis deals with the CO2 reforming of coke oven gas with the aim of 
producing a syngas suitable for methanol production. 
 
The general conclusion of this work is that the production of methanol via the 
CO2 reforming of COG can be a competitive process that offers several technical advan-
tages over conventional methanol production, including lower energy requirements, a 
reduction of CO2 emissions and higher yields. 
 
The main conclusions of the work are presented below. These conclusions try to an-
swer the questions posed by the objectives presented at the beginning of the study and so they 
are divided according to these objectives. 
 
1. From the study of the thermodynamic equilibrium it has been concluded that: 
 
• The production of an appropriate syngas for methanol production by means of the CO2 
reforming of coke oven gas requires temperatures higher than 800ºC, the lowest pos-
sible pressure and a CH4/CO2 ratio as close to the stoichiometric ratio as possible. 
Otherwise, low yields and/or poor H2/CO ratio and R parameter values are obtained. 
Moreover, the proportions of light hydrocarbons in the coke oven gas need to be 
minimal in order to minimize deactivation of the catalyst. 
 
2. The conclusions relating to the study of the catalysts for the CO2 reforming of COG 
are as follows: 
 
• The CO2 reforming of coke oven gas takes place via two different reaction mecha-
nisms. The first mechanism consists of methane decomposition followed by carbon 
gasification, whereas the second involves the reverse Water Gas Shift followed by 
methane steam reforming. 
 
• When Ni/Al2O3 catalysts are used, the main reaction mechanism is the reverse Water 
Gas Shift followed by methane steam reforming. However, when activated carbon or 
mixtures of activated carbon and Ni/Al2O3 are employed as catalyst it is difficult to es-




• Activated carbon is not an appropriate catalyst due to the high temperatures required 
to obtain high conversions and selectivities. Moreover, the conversions achieved are 
not stable and decrease continuously as the experiment progresses. 
 
• Ni/Al2O3 led to high conversions and selectivities over the entire range of tempera-
tures studied, making it possible to work at considerably higher VHSVs than with ac-
tivated carbon. The stability of the conversions was maintained over 50 hours with no 
signs of deactivation. However, carbon deposits were found, indicating that if the reac-
tion had continued for a longer period of time, the catalyst might would have eventu-
ally lost its catalytic activity. 
 
• Mixtures of activated carbon and Ni/Al2O3 have a synergetic effect, giving rise to 
higher conversions and lower water productions than those predicted by the law of 
mixtures. The loss of BET surface area and microporosity experienced by the materi-
als when they are used in the mixtures is considerably lower than when they are used 
by themselves. The presence of high proportions of CO undermines the strength of the 
synergetic effect. 
 
• The syngas produced from using Ni/Al2O3 and mixtures of activated carbon and 
Ni/Al2O3 as catalyst has appropriate H2/CO ratio and R parameter values for methanol 
production, unlike the syngas obtained when activated carbon is used as catalyst. 
 
3. From the study of the microwave-assisted CO2 reforming of COG it has been con-
cluded that: 
 
• Microwave heating does not enhance the CO2 reforming of COG as it enhances the 
CO2 reforming of methane. Only when activated carbon is used as catalyst is it possi-
ble to increase conversions and selectivities, but this increase is not significant. 
 
• The presence of large amounts of H2 in combination with microwave heating gives 
rise to microplasmas of very high temperatures that promote the sintering of the 





4. Finally, the conclusions derived from the comparison of the production of methanol by 
means of the CO2 reforming of COG with conventional production technology are: 
 
• Methanol production via the CO2 reforming of COG leads to lower energy consump-
tions than conventional production. However, with conventional production higher 
energy recoveries are possible, which might eventually result in lower energy re-
quirements than in the case of methanol production from COG. 
 
• COG-based methanol production is able to reduce CO2 emissions in a great extent in 
comparison with conventional production. Moreover, 40% of the CO2 produced when 
methanol is used is consumed in the COG-based process, which is very close to the 
theoretical maximum of 50%. The energy integration of the plant and geographical lo-
cation of the facilities determine the extent of reduction. 
 
• From the viewpoint of raw material exploitation, methanol from COG via CO2 re-
forming gives rise to higher carbon and hydrogen yields than conventional production. 
Especially noteworthy is the hydrogen yield, which is 10% higher in the case of COG 
based methanol production. The purity of the methanol produced by means of the CO2 
reforming of COG is also higher, leading to lower purification costs. Furthermore, it is 
possible to use COG-derived methanol directly as a fuel. 
 
Any possible future industrial implantation of this technology will first require an eco-
nomic analysis of its viability. Nevertheless, certain factors suggest that such an economic 
analysis would decide in favour of its implantation: 
 
d) This technology valorises two residual gases: COG and CO2. At present the surplus of 
COG is burnt away in torches or directly emitted to the air, contributing to the serious 
environmental problem of greenhouse gases emissions and resulting in low economic 
efficiency. In this process it is possible to obtain a valuable product from this waste 
gas. The problems associated with CO2 are well known. With this process it is possi-
ble to reduce CO2 emissions in comparison with conventional technologies. This 




e) The promising results obtained when mixtures of activated carbon and Ni/Al2O3 are 
used as catalyst could reduce the cost of the reforming process, since such mixtures 
are cheaper than conventional catalysts. 
 
f) The CO2 reforming of COG takes place mainly via a reaction mechanism different 
from the CO2 reforming of methane, so the deactivation rate of the catalyst would be 
considerably lower than that of to the CO2 reforming of methane tending towards that 
of steam reforming. Thus, the main obstacle to the industrial implantation of CO2 re-
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En el transcurso de este trabajo se han utilizado otros catalizadores que, a pesar de dar 
lugar a buenas conversiones en el reformado de metano con CO2, no permitieron obtener bue-
nos resultados en el reformado con CO2 de gas de coquería. Por este motivo, los resultados 
previos obtenidos en el reformado seco de metano con dichos catalizadores se muestran en 
este Anexo. 
 
Tal y como se ha indicado en la Sección 3.2 Catalizadores para el reformado con CO2 
de gas de coquería, el carbón activo FY5 ha demostrado ser un catalizador efectivo para rea-
lizar el reformado con CO2 de metano, en experiencias previas al trabajo realizado en esta 
Tesis. Durante los últimos años, los materiales carbonosos se están mostrando como una al-
ternativa muy interesante a los catalizadores metálicos convencionales, en reacciones catalíti-
cas heterogéneas. En el caso del reformado de metano con CO2, los catalizadores metálicos 
convencionales presentan poca resistencia a la desactivación por depósitos de carbono (como 
es el caso de los catalizadores de Ni) o son caros y tienen una disponibilidad limitada (como 
es el caso de los metales nobles). Por su parte, los catalizadores carbonosos, especialmente los 
carbones activos, se caracterizan por una serie de propiedades físico-químicas que les otorgan 
una gran versatilidad para poder hacer frente a algunos de estos problemas asociados a los 
catalizadores metálicos. Entre estas propiedades destacan su bajo coste, elevada resistencia 
mecánica, gran superficie específica, la posibilidad de modificar fácilmente su distribución de 
tamaño de poros y su química superficial, buenas propiedades reductoras así como, en caso de 
ser utilizados como soporte catalítico en vez de cómo catalizadores por sí solos, la posibilidad 
de recuperar el metal activo de forma sencilla, simplemente quemando la fase carbonosa. 
 
En varios trabajos realizados por el Grupo de Microondas y Carbones para Aplicacio-
nes Tecnológicas, este carbón activo ha dado lugar a buenos resultados en diferentes situacio-
nes: usándolo por sí solo en horno eléctrico y microondas55, 72, 81, 87, 89, 90 o utilizándolo como 
soporte catalítico de Ni y en mezclas con escorias de alto horno. Los resultados de estos dos 
últimos casos se muestran en los artículos: 
 
• Synthesis of carbon-supported nickel catalysts for the dry reforming of CH4, publicado 
en Fuel Processing Technology (2010), 91 (7), 765-769. 
Mi participación en este trabajo consistió en la preparación de los catalizadores, así 
como en el análisis y discusión de los resultados. 
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• Mixtures of Steel-Making Slag and Carbons as Catalyst for Microwave-Assisted Dry 
Reforming of CH4, publicado en Chinese Journal of Catalysis (2012), 33(7), 1115-
1118. 
Mi participación en este artículo consistió en la caracterización de los materiales utili-
zados como catalizadores, así como en la realización de los test de reformado y en el 
análisis y la discusión de los resultados. 
 
En el artículo Synthesis of carbon-supported nickel catalysts for the dry reforming of 
CH4 se estudia el efecto de las condiciones de síntesis del catalizador sobre sus propiedades 
catalíticas en el proceso de reformado seco de metano. Concretamente, se estudió: 
 
1. La diferencia entre utilizar calentamiento convencional o calentamiento con microon-
das en la etapa de secado posterior a la impregnación de la fase activa. 
 
2. El efecto de la temperatura de reducción, que se realizó a 300 y 500 ºC. 
 
3. La influencia de la química superficial del carbón activo. Para ello se utilizó el carbón 
activo sin tratar y tras ser oxidado con una disolución saturada de (NH4)S2O8 en 
H2SO4 2 M. 
 
Los resultados del estudio mostraron que la oxidación previa favorece la interacción 
entre la superficie del soporte y el Ni, dando lugar a menores tamaños de partícula de Ni y 
una mejor dispersión del mismo. También la temperatura de reducción, afecta en este aspecto, 
ya que cuanto mayor es, menor es el tamaño de partícula y mejor la dispersión. Por su parte, 
el uso del microondas en la etapa de secado da lugar a una reducción importante del tiempo 
de operación así como a una disminución del tamaño de partícula. Por otro lado, la utilización 
del calentamiento con microondas también permite minimizar la influencia de la química su-
perficial sobre las propiedades catalíticas del catalizador. 
 
De cualquier forma, la necesidad de trabajar a temperaturas elevadas (al menos 
800 ºC) para llevar a cabo el reformado seco, provoca una sinterización de las partículas de 
Ni, que hace que la mejora conseguida con los diferentes tratamientos, en cuanto a tamaño de 





Por su parte, en el artículo Mixtures of Steel-Making Slag and Carbons as Catalyst for 
Microwave-Assisted Dry Reforming of CH4 se estudia la actividad catalítica de diferentes ma-
teriales y mezclas de los mismos (carbón activo FY5, coque metalúrgico, escorias siderúrgi-
cas ricas en hierro y un catalizador convencional Ni/Al2O3) utilizando el microondas como 
medio de calentamiento. 
 
En este estudio se pudo ver que, de entre los materiales carbonosos, el carbón activo 
FY5 funciona mucho mejor como catalizador que el coque metalúrgico, tanto por separado (el 
FY5 tiene buena actividad catalítica mientras que el coque apenas cataliza la reacción) como 
en las mezclas con las escorias metalúrgicas y el catalizador Ni/Al2O3 (en las que da lugar 
conversiones mayores y más estables). 
 
En cuanto a los materiales no carbonosos, las escorias y el catalizador Ni/Al2O3, se 
pudo observar que el catalizador convencional es muy superior a la escoria. Para su calenta-
miento en microondas, ambos tienen que ser mezclados con un material carbonosos que actúe 
como captador, pero sea cual sea este captador, el catalizador convencional dio lugar a mejo-





















































































































A pesar de que el calentamiento con microondas no dio lugar a buenas conversiones 
en el proceso de reformado seco del gas de coquería, como se reflejó en la Sección 3.3 Re-
formado con CO2 de gas de coquería asistido con microondas, está tecnología ha dado bue-
nos resultados en el reformado seco de metano en otros trabajos realizados en paralelo por 
nuestro grupo de investigación55, 71, 72, 81, 87, 89, 90. Estos resultados fueron los que motivaron la 
realización del estudio del reformado seco de gas de coquería asistido por calentamiento con 
microondas. Además, tanto en estudios realizados por nuestro grupo como por otros grupos 
de investigación, el calentamiento con microondas se ha mostrado como una alternativa efi-
ciente al calentamiento convencional. En este Anexo se incluyen dos artículos publicados por 
nuestro grupo en los que se recoge una revisión de estos procesos y las mejoras obtenidas con 
el microondas, así como el estudio del principal fenómeno que ayuda a explicar dichas mejo-
ras: la aparición de microplasmas. 
 
El calentamiento con microondas es una tecnología con un creciente interés en inves-
tigación, en especial en lo que a los materiales carbonosos se refiere. La mayoría de los mate-
riales de carbono son dieléctricos, por lo que cuando se introducen en un campo de microon-
das se produce su calentamiento por polarización de carga del espacio (también llamada pola-
rización Maxwell-Wagner). Esto se debe a que estos materiales contienen cargas libres (como 
los electrones π) que se pueden desplazar dentro de los límites de la partícula cuando se en-
cuentran bajo la influencia de un campo electromagnético. De esta manera, algunas regiones 
macroscópicas del material se cargan positiva o negativamente, generando resistencias eléc-
tricas dentro del propio material, que provocan el calentamiento.  
 
La interacción entre microondas y materiales de carbono ha dado lugar a mejoras en 
multitud de procesos, como disminución del tiempo de operación o incremento de los rendi-
mientos. En el artículo Microwave heating processes involving carbon materials, publicado 
en Fuel Processing Technology, 2010, 91, 1-8, (que puede encontrarse en este Anexo) se re-
sumen los principales logros alcanzados en diferentes procesos, en los cuales se utilizan mate-
riales carbonosos, aplicando calentamiento con microondas en sustitución del calentamiento 
convencional. Los campos en los que se encuentran enmarcados dichos procesos abarcan des-
de la síntesis de materiales de carbono o la regeneración de carbones activos, hasta la mejora 
de procesos catalíticos heterogéneos, como el reformado con CO2 de metano. Mi participa-
ción en este trabajo consistió en la revisión bibliográfica de la aplicación del calentamiento 
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microondas en procesos catalíticos heterogéneos y la redacción y revisión en conjunto del 
trabajo. 
La capacidad de las microondas para mejorar las reacciones en procesos catalíticos 
heterogéneos ha sido atribuida a la aparición de microplasmas durante el calentamiento, que 
generan puntos calientes. Estos microplasmas, que se observan a nivel macroscópico, son 
igniciones de la atmósfera circundante al material debidas a la presencia de arcos eléctricos. 
Estos arcos se pueden formar por diferencias en las propiedades dieléctricas dentro del mate-
rial, por defectos geométricos o por la presencia de impurezas. Se les denomina microplasmas 
porque tienen lugar en pequeñas regiones del espacio durante una fracción de segundo. A 
estos microplasmas se les atribuye un efecto pseudo-catalítico, que es el que da lugar al au-
mento en la velocidad de reacción, y que mejora las conversiones y los rendimientos en los 
procesos catalíticos heterogéneos. Este efecto se debe a que, en esos puntos, la temperatura 
alcanzada por el sistema es considerablemente superior a la temperatura de operación. 
 
En el artículo Ball lightning plasma and plasma arc formation during the microwave 
heating of carbons, publicado en Carbon, 2011, 49, 346-349 (mostrado al final del presente 
Anexo), se ha estudiado por primera vez la naturaleza de estos microplasmas en el caso de 
calentamiento de materiales carbonosos. Se ha observado que puede haber dos tipos de plas-
mas: plasmas cuasi-esféricos, más conocidos por el término ball lightning plasmas, y plasmas 
de arcos. Ambos tipos de plasma aparecieron en los distintos materiales de carbono utilizados 
en el estudio, con pequeñas diferencias de intensidad y frecuencia, dependiendo de la tempe-
ratura de trabajo y del grado de ordenamiento del material. Mi participación en este trabajo se 
centró en la realización de los distintos procesos de calentamiento con microondas de los ma-
teriales de carbono, así como grabación y tratamiento de las imágenes que aparecen en el artí-
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